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La pollution de l’air engendre de nombreuses conséquences au niveau environnemental, telles 
que l’acidification des eaux (cours d’eau et océans) ainsi que des sols et de l’atmosphère, 
l’eutrophisation des lacs et des rivières, l’appauvrissement de la couche d’ozone, 
l’accroissement de l’effet de serre ou encore la pollution photochimique. L’impact s’effectue 
ainsi en grande partie sur le climat de notre planète. Divers polluants existent, notamment les 
oxydes d’azote et de soufre, les métaux lourds, les dioxines et les furannes, les particules en 
suspension ou encore les composés organiques persistants ou volatils. Chaque type de polluant 
engendre un effet différent sur l’environnement. 
Parmi les divers polluants, les composés organiques volatils sont des substances chimiques 
largement utilisées dans l’industrie, et leur impact ne se fait pas qu’au niveau environnemental 
puisque ce sont généralement des composés toxiques et néfastes pour l’homme. Du fait de leur 
volatilité, les travailleurs manipulant ce type de composés peuvent être amenés à en respirer 
les vapeurs, ce qui peut constituer un réel problème de santé publique.  
Depuis les années 1980, plusieurs réglementations ont été mises en place et divers procédés de 
traitement de l’air ont été développés afin de limiter les émissions atmosphériques de ces 
composés ainsi que l’exposition des travailleurs à leurs vapeurs. La substitution des composés 
organiques volatils par d’autres composés a permis de réduire les émissions dans un certain 
nombre de secteurs, mais elle n’est pas toujours envisageable pour des raisons technico-
économiques ; de plus, la substitution est souvent partielle lorsqu’elle est possible. Il est donc 
nécessaire de continuer à proposer aux industriels des solutions innovantes de traitement 
adaptées à ces nouvelles émissions, généralement moins concentrées, car les traitements actuels 
ne sont pas toujours adaptés à ces effluents. En outre, un traitement à la source est possible 
pour éviter l’inhalation des composés organiques volatils lors de leur utilisation ; il consiste à 
aspirer l’air d’un espace confiné afin de le canaliser et le traiter pour éviter la dispersion des 
composés. Les cabines de peinture constituent un exemple courant de traitement à la source, 
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généralement couplé à un équipement de protection individuelle qui sert principalement à 
pallier à des expositions résiduelles. 
 
Depuis quelques dizaines d’années, le développement des microtechnologies a permis de 
mettre en évidence les avantages liés à la miniaturisation, en particulier dans le domaine de 
l’informatique mais également au niveau des procédés chimiques. En effet, des appareils 
microstructurés ont été utilisés avec succès pour effectuer des opérations unitaires ou des 
réactions chimiques, et la recherche concernant ce type d’équipements ne cesse de progresser. 
En collaboration avec le Laboratoire d’Analyse et d’Architecture des Systèmes, le Laboratoire 
de Génie Chimique a alors développé un microréacteur catalytique pour le traitement à la 
source de composés organiques volatils [Rachedi et al., 2009]. Du fait de ses capacités (en terme 
de débit) et de son faible encombrement, c’est un procédé adapté au traitement d’effluents qui 
ne peuvent pas être dégradés par les procédés conventionnels qui sont coûteux, volumineux et 
adaptés à de grosses capacités. Il entre ainsi dans un domaine encore peu exploité, qui concerne 
non seulement le traitement à la source mais également le traitement d’effluents des petites et 
moyennes industries qui rejettent actuellement leurs effluents dans l’atmosphère car les 
réglementations comme les procédés actuels concernent surtout les industries dont les 
productions sont les plus importantes. 
 
Le microréacteur catalytique développé ayant montré de bonnes performances pour 
l’oxydation d’effluents contenant de l’acétone ou de la méthyléthylcétone *Rachedi et al., 2009], 
le but de cette étude est de montrer les capacités du microréacteur catalytique à oxyder des 
effluents contenant divers composés organiques volatils représentatifs des polluants 
industriels, qu’ils soient seuls ou en mélange dans l’air.  
Neuf composés organiques volatils ont ainsi été étudiés : l’acétate d’éthyle, l’acétone, le 1,4-
dioxane, l’éthanol, le n-hexane, l’isopropanol, la méthyléthylcétone, le 1-propanol et le toluène. 
Par ailleurs, l’oxydation catalytique de trois mélanges de composés a été étudiée : un mélange 
binaire équimolaire (éthanol/1-propanol), un mélange binaire avec différents rapports de 
concentration (1-propanol/acétate d’éthyle), ainsi qu’un mélange plus complexe comprenant 
l’ensemble des composés précités avec des concentrations variables. Par ailleurs, l’influence des 
conditions opératoires sur les performances a également été étudiée afin de déterminer le rôle 
de la température d’utilisation du microréacteur, de la concentration du composé dans 
l’effluent ou encore du débit traité. L’ensemble des résultats a été comparé avec ceux issus d’un 
microréacteur ne contenant pas de catalyseur, afin de mettre en évidence l’apport du platine 
par rapport à une oxydation purement thermique. La perte de charge de l’effluent pouvant être 
une des limites des procédés catalytiques actuels, une étude de celle-ci au sein du 
microréacteur a également été menée, en considérant également l’influence des paramètres 
opératoires.  
 
Ce manuscrit comprend quatre parties principales. Le premier chapitre présente les composés 
organiques volatils de manière générale, en indiquant la provenance des émissions ainsi que 
les différents impacts environnementaux et humains qu’ils engendrent. Les différents procédés 
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actuels de traitement sont présentés, et le principe ainsi que les performances de l’oxydation 
catalytique pour ce type de composés sont ensuite étudiés plus en détail.  
Le deuxième chapitre concerne les réacteurs microstructurés, leurs avantages sont indiqués de 
même que les différentes technologies envisageables pour leur fabrication. Quelques 
applications aux réactions d’oxydation des composés organiques volatils, qu’elles soient 
ménagées ou totales, sont ensuite présentées.  
Le troisième chapitre traite de la conception du microréacteur catalytique ainsi que du 
dispositif expérimental utilisé. Le domaine d’étude ainsi que le protocole expérimental et l’outil 
analytique (chromatographie en phase gazeuse) sont également présentés.  
L’ensemble des résultats expérimentaux est finalement proposé dans le quatrième chapitre. Les 
performances du microréacteur pour l’oxydation des composés organiques volatils sont tout 
d’abord exposées. Puis l’influence des paramètres opératoires sur l’oxydation de l’acétate 




Chapitre 1 : 
 
 









Les Composés Organiques Volatils (COV) sont fréquemment utilisés pour de nombreuses 
applications industrielles, principalement parce qu’ils s’évaporent facilement dans les 
conditions ambiantes et parce qu’ils présentent également des propriétés de solvatation. Du fait 
de leur volatilité, ils sont présents dans l’air respiré par les travailleurs puis dans l’atmosphère 
terrestre, pouvant créer alors des dommages humains et écologiques. Effectivement, ces 
composés sont généralement toxiques pour l’homme, et ils engendrent un dérèglement 
climatique lié principalement à une production d’ozone dans la basse atmosphère. Leur impact 
est ainsi considérable, c’est pourquoi une législation nationale et internationale a vu le jour 
dans les années 1970. Elle encourage notamment les industriels à limiter leurs émissions de 
COV. Pour cela, plusieurs possibilités sont envisageables : limiter l’utilisation de ces composés 
en les remplaçant par d’autres moins nocifs, traiter les émissions à la source afin de protéger les 
travailleurs qui sont à leur contact direct, ou encore dégrader les effluents industriels pour 
éviter les rejets à l’atmosphère. Alors que des efforts sont fournis au niveau industriel afin de 
limiter leur utilisation en les remplaçant par d’autres composés moins nocifs, cela n’est 
pourtant pas toujours possible. De nos jours, l’oxydation thermique est le traitement destructif 
le plus couramment utilisé pour la dégradation des COV : l’utilisation d’un catalyseur, bien 
que permettant d’obtenir un gain énergétique par rapport à une dégradation thermique, est 
peu mise en œuvre en France. 
Après avoir présenté les caractéristiques des COV, les sources d’émission de ces composés sont 
exposées. Elles sont d’ordre anthropique, mais certains de ces composés sont également 
produits naturellement. Leurs impacts sont alors expliqués, les COV étant responsables de 
divers troubles de la santé humaine ainsi que de perturbations à l’échelle planétaire. Les divers 
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procédés actuels de traitement sont ensuite décrits, qu’ils soient récupératifs ou destructifs. 
Enfin, le procédé d’oxydation catalytique des COV est présenté plus en détail, en étudiant tout 
d’abord son principe puis les performances offertes par un catalyseur à base de platine. 
I. Définitions 
Un COV est une substance organique qui contient au moins un élément carbone, auquel sont 
liés d’autres atomes tels que l’hydrogène, l’oxygène, le soufre, l’azote, le phosphore ou encore 
des halogènes comme le chlore ou le fluor. Ces composés sont liquides dans les conditions 
normales, mais très volatils. Ils peuvent être d’origine naturelle ou humaine, et sont 
généralement utilisés en tant que solvants et/ou réactifs. 
Selon un arrêté national datant du 2 février 1998, un COV est défini comme « tout composé 
organique, à l’exclusion du méthane, ayant une pression de vapeur de 0,01 kPa ou plus à une 
température de 293,15 Kelvin ou ayant une volatilité correspondante dans des conditions 
d’utilisation particulières ». Les conditions d’utilisation particulières correspondent 
habituellement aux conditions de fonctionnement de l’installation. 
La notion de COV est également définie comme regroupant l’ensemble des hydrocarbures 
d’origine humaine, autre que le méthane, capables de produire des polluants photochimiques 
en réagissant dans l’atmosphère, en présence d’oxydes d’azote et de lumière solaire (partie 
II.2.b de ce chapitre). [Moretti et Mukhopadhyay, 1993] [Le Cloirec, 1998] [Le Cloirec, 2008] 
Un critère supplémentaire a été proposé par [Moretti et Mukhopadhyay, 1993] ; il est basé sur 
la durée de vie des COV dans le milieu naturel (c'est-à-dire le temps nécessaire à leur 
dégradation naturelle) ainsi que sur leur réactivité lors de réactions photochimiques 
susceptibles d’intervenir dans l’atmosphère. 
 
Il existe ainsi différentes définitions d’un COV, certaines sont équivalentes alors que d’autres se 
complètent. Il y a néanmoins des cas particuliers où, bien qu’une substance corresponde à cette 
classification soit par sa composition soit par ses propriétés physico-chimiques, elle n’est 
cependant pas considérée comme étant un COV. Effectivement, les propriétés de certains 
composés ou familles de composés font parfois que ces substances-là ne sont finalement pas 
considérées comme étant des COV, bien qu’elles puissent être admises comme tels par rapport 
à leur structure chimique. Le Tableau 1.1 indique les raisons pour lesquelles certains composés 
n’appartiennent pas à la famille des COV. Le méthane est exclu du classement en COV, c’est 
pourquoi on considère généralement les COV non méthaniques, ou encore les hydrocarbures 
non méthaniques.  [ADEME, 1997] [Le Cloirec, 1998] 
 
Il existe donc certaines ambiguïtés concernant la définition d’un COV, car le terme générique 
de COV ne repose pas sur des critères scientifiques clairement établis. Mis à part la structure 
chimique, les aspects physico-chimiques sont ceux qui sont principalement pris en compte 




Tableau 1.1 : composés exclus du classement en COV 
composé organique raison pour laquelle ce n’est pas un COV 
oxydes de carbone (CO et CO2) gazeux dans les conditions standards 
carbonates métalliques et d’ammonium, acides 
carboniques et la plupart des carbures * 
volatilité très faible 
chlorofluorocarbures (CFC) impacts différents sur l’environnement  
hydrofluorocarbures (HFC) 
malgré leur volatilité et leur impact très fort en termes de 
réchauffement climatique, ces composés ne sont pas encore 
considérés comme des COV 
méthane (CH4) 
provient d’autres sources (agricole et naturelle) donc 
comptabilisé de manière spécifique 
* Tous les carbures ne sont pas exclus des COV : en effet, les hydrocarbures et les carbures halogénés 
(trichloroéthylène, perchloroéthylène, dichlorométhane, …) sont considérés comme étant des COV.  
 
En conclusion, la Figure 1.1 représente schématiquement les différentes dénominations des 
COV. Elle met en évidence que la notion de COV est relative, et qu’il appartient à chacun de 
définir les composés qui seront pris en compte ou non dans la classification employée.   
 
 
Figure 1.1 : approche schématique de la définition d’un COV, d’après [Le Cloirec, 1998] 
 
Quelle que soit leur définition, ces composés peuvent être émis dans l’atmosphère, et leur 
présence engendre des effets néfastes pour l’homme mais aussi pour l’environnement. Les 
sources d’émission des COV sont ainsi présentées dans la partie suivante, de même que leur 
impact sur l’homme et l’environnement. 
II. Sources d’émissions et impacts des COV 
Les COV présents dans l’atmosphère proviennent de différentes sources, celles-ci pouvant être 
naturelles ou résulter de l’activité humaine, elles sont détaillées dans cette partie. Les effets sur 
l’homme ainsi que les différents impacts environnementaux sont également présentés. 
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II.1. Provenance des COV présents dans l’atmosphère 
Avant de considérer des valeurs chiffrées sur les émissions de COV non méthaniques dans 
l’atmosphère, fournies par le Centre Interprofessionnel Technique d’Etudes de la Pollution de 
l’Air (CITEPA), il faut souligner que l’incertitude concernant ces valeurs est élevée (46 %). 
Effectivement, les émissions de ce type de produits sont largement dépendantes des conditions 
opératoires dans le cas des émissions anthropiques, et difficiles à chiffrer dans le cas des 
sources naturelles. De plus, la présence de ces substances dans l’atmosphère est également liée 
à une pollution transfrontalière, due à la diffusion atmosphérique. Il faut ainsi prendre un 
certain recul par rapport aux chiffres qui sont indiqués ci-dessous. Toutes les valeurs données 
dans cette partie sont issues d’un rapport d’inventaire national *CITEPA, 2011], et se rapportent 
uniquement au territoire français métropolitain.  
II.1.a. Sources naturelles 
Ces émissions sont encore mal connues car difficiles à chiffrer, mais elles sont principalement 
de type hydrocarbures non méthaniques. Même s’il existe plus de 400 composés différents 
rejetés, les principaux sont des terpènes, provenant des conifères, et de l’isoprène issu des 
arbres à feuilles caduques, type chêne ou hêtre ; d’autres composés de type aldéhydes ou 
encore acides organiques sont également émis naturellement dans l’atmosphère. 
Une autre source naturelle est la combustion de la biomasse, qui produit de grandes quantités 
d’hydrocarbures et d’oxydes d’azote lors de feux de forêts ou de savane. Enfin, certaines zones 
géologiques peuvent être considérées comme étant des sources naturelles de COV, puisque les 
mines de charbon ou d’autres sous-sols renferment parfois des gaz naturels ou des huiles de 
pétrole. [ADEME, 1997] [Le Cloirec, 1998] [Popescu et al., 1998] 
Les sources naturelles de COV représentent ainsi à l'échelle planétaire environ 90 % des rejets 
non méthaniques mais, dans les régions industrialisées, à cause de la part importante des 
émissions anthropiques, ces sources deviennent minoritaires. En 2009, les émissions de COV 
des sources biotiques de l’agriculture et des forêts représentaient environ 66 % des émissions 
totales nationales. 
II.1.b. Sources anthropiques 
Les études sur les rejets atmosphériques de COV non méthaniques ont débuté en France en 
1988. Les émissions ont été diminuées de 67 % entre cette date et 2009. La valeur minimale a été 
atteinte en 2009 avec 878 kt de rejets, alors que la valeur maximale mesurée était de 2793 kt en 
1991. Les sources d’émissions de COV sont nombreuses. La Figure 1.2 indique la part de 
chacune dans les émissions nationales pendant l’année 2009, et le Tableau 1.5 regroupe les 
quantités de COV rejetées en France pour les différents secteurs d’activités, entre 1988 et 2009. 
Les émissions dues aux transports maritimes et aériens internationaux sont comptabilisées à 




Figure 1.2 : répartition des sources d’émission de COV en 2009, d’après [CITEPA, 2011] 
 
Tableau 1.2 : rejets de COV selon les secteurs pour les années 1988 et 2009, d’après [CITEPA, 2011] 
1988 2009 évolution 
transformation de l’énergie 208 kt 4ème 41 kt 4ème - 80 % 
industrie manufacturière 593 kt 3ème 323 kt 1er - 46 % 
résidentiel / tertiaire 642 kt 2ème 307 kt 2ème - 52 % 
agriculture / sylviculture 51 kt 5ème 35 kt 5ème - 31 % 
transport routier 1104 kt 1er 101 kt 3ème - 91 % 
autres transports 33 kt 6ème 29 kt 6ème - 12 % 
total 2632 kt 878 kt - 67 % 
 
En 2009, le secteur résidentiel/tertiaire (utilisation de solvants à usage domestique et dans le 
bâtiment, combustion de la biomasse) ainsi que l’industrie manufacturière (utilisation de 
peintures et de solvants) étaient les premiers secteurs concernés par les émissions de COV, 
représentant 72 % des émissions nationales. Par ailleurs, la répartition sur les émissions a 
évolué depuis 1988 concernant les trois premiers secteurs émetteurs de COV. Le secteur des 
transports routiers ayant diminué les rejets de plus de 91 % (pots catalytiques de plus en plus 
performants et part croissante de véhicules diesel) passant de la première à la troisième 
position. La baisse des émissions dans les autres secteurs est due aux progrès dans le stockage 
des hydrocarbures (transformation de l’énergie), aux progrès accomplis pour la combustion de 
la biomasse et au remplacement des solvants par d’autres produits (résidentiel/tertiaire), mais 
aussi à la réduction des émissions à la source ainsi qu’à la mise en œuvre de techniques de 
réduction des quantités utilisées (industrie manufacturière). 
 
Afin de choisir les COV qui vont être considérés dans cette étude, les solvants les plus 
fréquemment utilisés dans différents secteurs industriels ont été pris en compte. Les secteurs 
concernés sont listés ci-après, et le Tableau 1.3 indique les composés utilisés dans plus de deux 




- a : chimie fine et pharmaceutique [ADEME, 2004-a] 
- b : industrie aromatique [ADEME, 2005-a] 
- c : matériaux composites à base de résines 
polyesters ou de fibres de renforcement 
(fibre de verre, de carbone, aramide<) [ADEME, 2004-b] 
- d : transformation du caoutchouc [ADEME, 2002] 
- e : production des peintures, vernis, encres 
d'imprimerie, colles et adhésifs [ADEME, 2004-c] 
- f : mécanique, plasturgie (peintures et vernis), 
électricité et électronique [ADEME, 2004-d] 
- g : peinture et carrosserie automobile [ADEME, 2004-e] 
- h : aéronautique et spatial [ADEME, 2004-f] 
- i : ameublement [ADEME, 2004-g] 
- j : industrie du bois [ADEME, 2005-b] 
- k : fabrication de chaussures et maroquinerie [ADEME, 1999-a] 
- l : tanneries et mégisseries [ADEME, 1999-b] 
 
Les solvants les plus couramment utilisés en industrie sont principalement des solvants 
oxygénés et des hydrocarbures, ainsi que certains solvants chlorés. Les secteurs utilisant le plus 
grand nombre de solvants différents sont les industries pour la transformation du caoutchouc 
(d), celles qui produisent ou utilisent des peintures et vernis (e et f), et enfin les activités liées au 
cuir (k et l). 
 
Le choix des COV s’est porté sur des solvants oxygénés ou des hydrocarbures (Figure 1.3). 
Leurs propriétés physico-chimiques sont présentées dans l’Annexe 1. Les COV halogénés n’ont 
pas été testés dans le cadre de cette étude, car leur oxydation entraîne la formation d’acide (HF, 




Figure 1.3 : représentations des COV étudiés 
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Tableau 1.3 : solvants usuels dans les différents secteurs d’activité 












acétate d'éthyle    X X X     X X 
acétate de butyle      x      x 
acétone X X X  X X     X X 
méthyléthylcétone    X X X     X X 
éthanol X X  X X X      X 
isopropanol    X X X      X 
1-propanol     X       X 
1-butanol      x     x x 








s n-hexane  X  X X X     X X 
cyclohexane      x     x x 
white spirit          x x x 
toluène X X  X X X  X   X X 























1,2-dichloroéthane x x  x         
dichlorométhane x x    x   x x x  
trichloréthylène    x x      x  
chlorure de méthylène   x x x  x x     
perchloréthylène    x    x    x 
 
Les COV choisis pour l’étude représentent une part importante des rejets anthropiques 
puisqu’ils sont fréquemment utilisés dans divers secteurs industriels. En rapportant la quantité 
émise de COV au nombre d’habitants, les chiffres suivants sont obtenus pour la France 
métropolitaine : 48 kg par habitant en 1990 et 15 kg par habitant en 2008, soit près de 70 % de 
baisse. Cela s’explique par le fait qu’en France depuis les années 1990, beaucoup d’efforts de 
réduction des émissions pour certains polluants ont été mis en place ; ils ont finalement porté 
leurs fruits puisqu’une évolution à la baisse de cet indicateur est bien observée. Cependant, 
malgré la diminution des émissions de COV, l’activité humaine constitue néanmoins une part 
importante des rejets (44 % en 2009). Les risques liés à leur présence dans l’atmosphère ne sont 
donc pas négligeables, puisque de nombreux travailleurs y sont exposés. De plus, la présence 
de COV dans l’atmosphère a une répercussion environnementale importante. Les divers effets 
engendrés par les COV sont présentés dans la partie suivante. 
II.2. Risques et effets dus aux COV 
Les COV sont souvent utilisés en tant que solvants pour leur capacité à s’évaporer facilement 
après utilisation ; ces composés ont une durée de vie dans l’atmosphère comprise entre 0,5 et 
60 jours [Elichegaray, 2006]. La pollution engendrée par les COV peut ainsi être immédiate et 
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locale (effets directs sur l’homme) mais aussi permanente et régionale, avec des répercutions 
souvent planétaires (effets indirects sur l’environnement).  
II.2.a. Impacts sur l’homme 
Pour l’homme, les dangers associés à l’exposition aux COV sont multiples. Les solvants 
présentent, à des degrés divers, des risques d’irritation de la peau et des muqueuses (yeux ou 
organes respiratoires) ; ils peuvent également être dépresseurs pour le système nerveux central 
et engendrer des troubles cardiaques, digestifs, rénaux ou hépatiques, des maux de tête et 
autres. Ces effets, qui sont communs à toutes les familles de solvants, s’expliquent par leur 
lipophilie (affinité chimique avec les lipides dont l’homme est en partie constitué). 
Certaines substances présentent par ailleurs des risques de développement de maladies graves 
qui touchent par exemple les tissus ou les gènes : 
 - cancérogenèse : transformation d'un tissu physiologique normal en tissu cancéreux 
- tératogenèse : production et développement de malformations congénitales 
- mutagenèse : formation d’une mutation provoquée par un agent extérieur 
- myélogenèse : création d’interconnections neuronales par action sur la moelle osseuse 
Des études épidémiologiques effectuées en France ont montré que la pollution de l’air (liée non 
seulement aux COV mais à tous les autres polluants atmosphériques existants) est une cause 
d’augmentation des maladies chroniques et de la mortalité. Des effets à court terme sont 
observés, même à de très faibles niveaux de pollution, notamment de nombreuses pathologies 
respiratoires. 
Enfin, la plupart des solvants sont à l’origine de nuisances olfactives. Même si, lors d’une 
exposition, leur concentration est inférieure à la norme autorisée, les COV peuvent néanmoins 
représenter une source de gêne plus ou moins importante. Les risques spécifiques liés à 
l’utilisation des COV considérés dans cette étude sont présentés dans l’Annexe 1. [Ademe, 
1997] [Le Coirec, 1998] [Soltys, 1998] [Le Cloirec, 2004] 
II.2.b. Impacts environnementaux 
Qu’ils soient sous forme liquide ou gazeuse, la présence de COV dans l’environnement se 
répercute à différents niveaux. Alors que les vapeurs partent dans l’atmosphère, des quantités 
non évaporées (ou déversées accidentellement) peuvent polluer les sols et les eaux. 
Dans l’atmosphère, les COV conduisent à la formation d’ozone par perturbation du cycle de 
Chapman (Figure 1.4), et la présence importante de ce composé dans l’atmosphère présente de 
nombreux risques. Le cycle photolytique des oxydes d’azote (cycle de Chapman) existe 
naturellement au sein de l’atmosphère. Il est déclenché par la photolyse de NO2 sous l’effet des 
rayonnements ultra-violets (hν), générant du monoxyde d’azote NO et un radical oxygène O˙. 
En présence d’oxygène O2, le radical O˙ réagit pour former de l’ozone O3. L’ozone va 





Figure 1.4 : représentation du cycle de Chapman [Popescu et al., 1998] 
 
Ces réactions sont rapides et équilibrées. La production d’ozone dépend du rapport NO2/NO et 
de l’ensoleillement ; elle est plutôt faible habituellement puisque, selon le cycle, O3 est 
consommé. Cependant, s’il y a la présence d’espèces radicalaires de type HO2˙ ou RO2˙ dans 
l’air, alors une perturbation du cycle est observée. Elle est représentée sur la Figure 1.5. 
 
 
Figure 1.5 : perturbation du cycle de Chapman par l’action des COV [Popescu et al., 1998] 
 
En présence de COV, il y a transformation de NO en NO2 sans passer par la dernière réaction 
qui permet de boucler le cycle de Chapman, d’où une augmentation du rapport NO2/NO. Les 
réactions alors mises en jeu se font entre NO et RO2˙, formant NO2 et RO˙. Dans ce cas, l’ozone 
n’est alors plus consommé puisque NO réagit avec les radicaux en présence dans le milieu 
(RO2˙). Ces radicaux proviennent de processus très complexes liés à la dégradation dans l’air de 
COV ou de CO, sous l’action d’un autre radical HO˙ formé à partir de l’ozone. Ce processus de 
perturbation du cycle de Chapman engendre ainsi l’accumulation de l’ozone au sein de la basse 
atmosphère, également appelée troposphère. [Popescu et al., 1998] [Le Cloirec, 2004] 
[Elichegaray, 2006] 
 
La perturbation du cycle de Chapman conduit à une pollution photochimique. Cette 
modification génère, sous l’effet du rayonnement solaire de courte longueur d’onde et 
parallèlement à l’ozone, d’autres polluants acides ou oxydants de type acide nitrique, 
aldéhydes, peroxyacétylnitrates ou encore eau oxygénée. La présence d’oxydes d’azote ou de 
 1-30 
soufre accentue l’effet de la pollution photochimique, en facilitant les transformations 
chimiques radicalaires mises en jeu. Ces produits augmentent les conséquences d’une pollution 
initiale aux COV. L’accumulation de polluants photochimiques provoque ainsi l’apparition 
d’un brouillard toxique, aussi appelé smog. 
Par ailleurs, l’effet de serre (Figure 1.6) peut être lié à la présence de COV dans l’atmosphère, 
car certains COV (de même que le dioxyde de carbone et le méthane, gaz à effet de serre ayant 
un Potentiel de Réchauffement Climatique très élevé) absorbent le rayonnement infrarouge des 
sols, entraînant alors un réchauffement climatique. Les COV mis en cause pour ce type d’effet 
sont les chlorofluorocarbures, les halons (hydrocarbures halogénés bromés), le trichloréthane, 
le méthyl-chloroforme, le fréon, le perfluorométhane ou encore le tétrachlorure de carbone. 
Mais les COV sont également responsables de l’effet de serre causé par la présence d’ozone 
photochimique en basse atmosphère, évoquée précédemment.  
 
 
Figure 1.6 : représentation schématique de l’effet de serre, d’après [Novopress, 2010] 
 
Enfin, l’accumulation d’ozone dans l’environnement est beaucoup plus redoutable que les 
conséquences directes d’une telle pollution. En effet, les risques liés à la présence d’ozone dans 
la troposphère - où il reste stable durant quelques jours – ne sont pas uniquement d’ordre 
climatique. D’une part, l’ozone provoque des effets indésirables pour la santé humaine, 
puisqu’ils affectent de manière conséquente les voies respiratoires. Lors de la canicule de 2003 
en France, entre 300 et 400 personnes seraient décédées suite à un niveau trop élevé de 
concentration en ozone dans l’air [Elichegaray, 2006]. D’autre part, l’ozone engendre des 
dommages sur les végétaux en perturbant l’activité photosynthétique des plantes, et diminuant 
ainsi leur croissance. Par conséquent, les rendements des cultures se trouvent amoindris. Enfin, 
l’ozone provoque la dégradation de certains matériaux, principalement des matières plastiques 
et du caoutchouc. Le vieillissement prématuré des surfaces peintes, laquées ou vernies est 
également fréquent pour de fortes concentrations en ozone dans l’air ambiant. *ADEME, 1997] 
[Soltys, 1998] [Le Cloirec, 2004]  
 
Les risques pour l’homme liés à l’utilisation de COV sont donc à prendre en compte lors de la 
manipulation de tels produits. La présence de COV gazeux dans l’atmosphère dégrade de 
manière importante la qualité de l’air, et provoque diverses perturbations climatiques. De 
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nombreux procédés de traitement ont alors été mis au point afin de limiter les émissions de 
COV, les principales techniques étant présentées dans la partie suivante. 
III. Procédés pour le traitement de l’air 
Avant la présentation des divers types de traitement actuellement utilisés en industrie pour 
limiter les émissions de COV, la réglementation est indiquée. Les critères à prendre en compte 
lors du choix d’une technique de traitement sont ensuite détaillés, puis les différents procédés 
utilisés sont présentés. Ils peuvent être regroupés selon leur mode d’action :  
 - procédés récupératifs : adsorption, condensation, procédés membranaires, absorption. 
 - procédés destructifs : oxydations thermique et catalytique, traitements biologiques. 
III.1. Réglementation sur les émissions  
Compte tenu de la pollution qu’engendrent les émissions de COV, une réglementation a été 
mise en place au niveau national comme international. La législation sur l’environnement a vu 
le jour suite à la convention de Genève de 1979, qui reste à l’origine des actions internationales 
effectuées contre la pollution atmosphérique. Effectivement, un certain nombre de protocoles et 
directives ont été mis en place au niveau européen et international, afin de limiter les risques de 
pollution. Au niveau national, de nombreux arrêtés découlant des lois internationales sont 
parus, de même que des décrets, des normes et des circulaires. Les textes réglementaires 
concernant la pollution de l’air en matière de COV sont listés et brièvement détaillés dans 
l’Annexe 2. 
 
Tableau 1.4 : valeurs limites d’exposition pour les COV étudiés 
 VLCT (15 min max) VME (8h / jour) référence 
acétate d'éthyle - 400 ppm - 1400 mg/m3 [INRS, 2003-a] 
acétone 1000 ppm - 2420 mg/m3 500 ppm - 1210 mg/m3 [INRS, 2008-a] 
1,4-dioxane 40 ppm - 140 mg/m3 10 ppm - 35 mg/m3 [INRS, 2004] 
éthanol 5000 ppm - 9750 mg/m3 1000 ppm - 1950 mg/m3 [INRS, 1997] 
n-hexane - 20 ppm - 72 mg/m3 [INRS, 2008-b] 
isopropanol 400 ppm - 980 mg/m3 - [INRS, 2003-b] 
méthyléthylcétone 300 ppm - 900 mg/m3 200 ppm - 600 mg/m3 [INRS, 2003-c] 
1-propanol - 200 ppm - 500 mg/m3 [INRS, 2010] 
toluène 100 ppm - 384 mg/m3 50 ppm - 192 mg/m3 [INRS, 2008-c] 
 
La réglementation sanitaire indique des concentrations de vapeurs de solvants à ne pas 
dépasser dans une atmosphère de travail (Tableau 1.4). La Valeur Limite d’exposition à Court 
Terme (VLCT) correspond à la concentration moyenne maximale à laquelle peut être exposé un 
opérateur pendant 15 minutes au maximum sans risques d’effets toxiques immédiats ou à 
court terme ; elle vise donc à prévenir les travailleurs d’effets aigus. La Valeur limite Moyenne 
d’Exposition (VME) est la concentration maximale admissible pondérée pour 8 heures par jour 
et 40 heures par semaine ; elle vise ainsi à prévenir des effets à moyen ou à long terme d’une 
exposition chronique aux vapeurs de solvants. Il faut noter que ces recommandations sont 
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nationales, et peuvent varier d’un pays à l’autre. Elles diffèrent selon les composés en rapport 
avec leur dangerosité. [INRS, 2011] 
 
Dans le cas d’une Installation Classée pour la Protection de l’Environnement (ICPE) - le 
classement étant effectué selon la dangerosité des substances utilisées, des préparations, des 
technologies, de la capacité des installations et du type d’activité, selon l’arrêté du 2 février 
1998 modifié - les installations rejetant plus de 2 kg de COV par heure sont soumises à des 
Valeurs Limites d’Emissions (VLE) canalisées et diffusées. La VLE canalisée (VLEc) concerne 
les gaz résiduaires contenant des COV et rejetés dans l’air par une cheminée ou par toute autre 
canalisation ; la VLEc est fixée à 110 mg de carbone organique total (COT) par Nm3 de gaz 
rejeté. La VLE diffusée (VLEd) concerne toutes les émissions de COV dans l’air, le sol et l’eau, 
qui n’ont pas lieu sous forme d’émissions canalisées ; pour le cas spécifique des COV, cette 
définition couvre notamment les émissions retardées dues aux solvants contenus dans les 
produits finis. La VLEd est fixée par arrêté préfectoral mais correspond généralement à 25 % de 
la quantité de solvant utilisée, si la consommation de solvants est supérieure à 5 tonnes par an 
pour l’ICPE considérée. *ADEME, 1997] [ADEME, 2003] 
 
Afin de se conformer à la législation, un Schéma de Maîtrise des Emissions (SME) peut être 
élaboré à partir d’un niveau d’émission de référence de l’ICPE correspondant au niveau atteint 
si aucune mesure de réduction des COV n’était mise en œuvre. Il garantit que le flux total 
annuel d’émission de COV de l’ICPE est strictement inférieur ou égal au flux qui serait atteint 
par une application des VLEc et VLEd sur l’installation de référence ; il définit donc l’objectif 
de réduction par rapport à l’émission de référence, cet objectif étant appelé « émission cible ». 
Un SME permet donc de réduire les émissions de manière globale, en se concentrant plus 
particulièrement sur les installations les plus émissives et les plus nocives pour le personnel. Il 
se base sur la quantification des entrées et des sorties de solvants sur une ICPE, entraînant un 
objectif de réduction des émissions et donc un plan d’action et de suivi des émissions. 
 
En accord avec l’arrêté du 2 février 1998 modifié, les SME favorisent l’utilisation d’autres 
composés chimiques moins nocifs que les COV, ce qui représente le meilleur moyen de réduire 
à la source les quantités de COV mises en œuvre. Cependant, comme il n’est pas possible sur 
un plan technico-économique de remplacer à 100 % les solvants organiques, les industriels 
doivent avoir recours à des procédés de traitement pour leurs émissions de COV. Ainsi, outre 
la substitution d’autres composés aux COV, des moyens d’action ont ainsi été mis en place afin 
de limiter les émissions industrielles de COV et de permettre l’application des diverses lois 
environnementales sur le sujet. La partie suivante indique les différents critères à prendre en 
compte lors du choix d’une technique de traitement d’un effluent. 
III.2. Critères de choix d’une technique 
Il n’existe pas de procédé universel permettant de dépolluer un gaz de tous ses déchets. Ainsi, 
pour traiter un effluent de manière efficace, il faut connaître certaines de ses caractéristiques ; 
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elles peuvent être qualitatives ou quantitatives. Dans le cas d’une émission gazeuse à traiter, la 
connaissance des paramètres suivants est nécessaire :  
- nature du polluant 
- débit de gaz à traiter (avec variations temporelles) 
- concentrations minimales, moyennes et maximales du polluant dans l’air 
- température 
- humidité 
- présence de poussières, de particules ou d’autres polluants 
- pression 
- sécurité : explosivité, corrosion, < 
 
Plusieurs éléments sont donc à prendre en considération pour pouvoir choisir une technique de 
traitement, qu’ils soient chimiques ou physiques. Dans tous les cas, il faut prendre en compte le 
fait que chaque technique possède ses limites d’utilisation, notamment au niveau du débit de 
gaz pouvant être traité par rapport à la concentration en COV dans l’effluent. La Figure 1.7 
illustre les techniques de traitement adaptées aux différentes conditions, alors que le schéma 
présenté dans l’Annexe 3 propose un exemple d’approche pour le traitement d’effluent 
contenant des COV. 
 
 
Figure 1.7 : zone de faisabilité économique des différentes méthodes de traitement des COV  
en fonction du débit et de la concentration [Le Cloirec, 1998] 
 
Outre le choix lié à l’efficacité du traitement, des critères économiques sont à prendre en 
compte : les coûts d’investissement et ceux de fonctionnement. Il faut noter que 
l’investissement est 2 à 3 fois supérieur pour les techniques de récupération que pour celles de 
destruction, mais l’amortissement se fait par la réutilisation des solvants. [Soltys, 1998] [Le 
Cloirec, 2004]  
 
Enfin, certaines techniques nécessitent éventuellement un pré- ou un post-traitement, par 
exemple pour purifier les déchets engendrés. Il faut ainsi coupler plusieurs procédés dans le 
cas où le gaz à traiter n’est pas seulement pollué en COV mais aussi par d’autres contaminants 
(dont l’eau) ou en poussières ; on parle alors de filière de traitement. En effet, alors que les 
 1-34 
poussières peuvent colmater les canalisations et entraîner des pertes de charges, l’humidité 
présente dans l’effluent entre en compétition avec les COV dans le processus d’élimination, 
entraînant une baisse importante des performances de la dépollution. Il est ainsi important de 
traiter un effluent dans de bonnes conditions, d’où l’utilisation de prétraitements. Un post-
traitement va par contre être plutôt destiné à gérer les sous-produits formés par le traitement. 
Dans le cas de traitement d’un effluent chargé en COV, les traitements complémentaires 
envisageables sont présentés dans le Tableau 1.5. [Le Cloirec, 2004] [Le Cloirec, 2008] 
 
Tableau 1.5 : exemples de pré- et post-traitements éventuels des effluents chargés en COV,  
d’après [Le Cloirec, 2008] 






air : fumée, composés soufrés et 
azotés, acidité, < 
dilution 
préchauffage 
élimination des particules 
oxydation 
catalytique 
air : fumée, composés soufrés et 
azotés, acidité, < 
déshumidification 
dépoussiérage 
condensation eau et composés condensés 
refroidissement 
élimination des particules 
absorption 
solution de lavage des gaz (acides, 
bases, eau de Javel, <) 
refroidissement 
déshumidification 













correction de pH 
biolavage 
boue des bassins biologiques 
aérosols 
 
Etant donnés ces critères de choix entre les diverses techniques, celles-ci sont maintenant 
présentées. Les procédés récupératifs sont tout d’abord expliqués, les procédés destructifs sont 
ensuite exposés. 
III.3. Procédés récupératifs 
Ce type de procédés avec transfert de matière puis récupération du polluant est bien adapté 
aux émissions gazeuses industrielles, puisqu’il permet de récupérer les solvants pour les 
valoriser ou les recycler ensuite. 
III.3.a. Adsorption 
Les procédés d’adsorption représentent environ 25 % des procédés utilisés pour le traitement 
des COV. Le principe de cette technique repose sur le transfert des polluants gazeux sur un 
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solide, par fixation des molécules sur les parois de l’adsorbant sous l’action des forces de Van 
der Waals. 
L’adsorbant est généralement du charbon actif, qui est en fait du carbone microporeux dont la 
porosité peut varier entre 800 et 2000 m²/g selon sa forme : grains, feutres ou tissus. 
L’adsorbant peut également être composé de polymères, de gels de silice, d’argiles, de résines 
ou encore de zéolithes. 
En général, ces procédés intègrent deux lits d’adsorbant, afin de pouvoir régénérer in situ l’un 
des lits pendant que l’autre est en activité. Il existe diverses manières de désorber les matériaux 
adsorbants. La régénération est généralement thermique ; en effet, la désorption du lit peut se 
faire par fluide caloporteur (liquide ou gazeux) ou encore par chauffage direct ou oxydant ; elle 
peut également être effectuée en utilisant des rayons infrarouges, l’effet Joule, l’induction 
électromagnétique ou encore des micro-ondes. Mais la régénération du support adsorbant peut 
également être effectuée par désorption à pression réduite, ou encore par voie chimique ou 
biologique. Il existe également des modules innovants de tissus de carbone activé que l’on peut 
désorber électro-thermiquement, par passage d’un courant électrique. Des techniques 
d’oxydation avancée peuvent aussi être utilisées pour la régénération des adsorbants : 
l’oxydation haute pression haute température *Krou, 2010], la photocatalyse [Mohamed, 2011], 
ou encore le photo-Fenton [Muranaka et al., 2010].  
 
Un procédé d’adsorption permet des traiter des effluent dont le débit peut aller de 150 à 
100 000 m3/h, pour une gamme de concentration comprise entre 20 et 5000 ppm. Comme la 
température du procédé influe de manière inversement proportionnelle sur la capacité 
d’adsorption, elle est ainsi généralement à température ambiante. [Soltys, 1998] [Uniclima, 
2000] [Le Cloirec, 2004] [Masclet, 2005] [Le Cloirec, 2008] 
III.3.b. Condensation 
La condensation de gaz représente 5 % des traitements des COV. Le principe de cette technique 
est basé sur l’équilibre liquide/vapeur du mélange gaz/COV : la pression de vapeur saturante 
du solvant à l’équilibre diminue si la température s’abaisse. Si la pression partielle devient 
supérieure à cette pression de vapeur saturante, alors une partie de la vapeur de solvant se 
condense. Le gaz est purifié lorsque le point triple du solvant est atteint. Si la température au 
sein du condenseur est plus basse que la température du point triple du solvant, alors celui-ci 
va être directement cristallisé, sans passer par la phase liquide ; le phénomène de cristallisation 
est alors prépondérant. 
 
 
Figure 1.8 : principe d’un procédé de condensation à contact direct, d’après [Jain et al., 1997] 
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La condensation est un phénomène exothermique et nécessite ainsi l’apport de frigories. Il 
existe des condenseurs à contact direct (gaz et liquide de refroidissement à contre-courants) ou 
indirect (tubulaires ou à plaques). La Figure 1.8 indique le principe d’un procédé de 
condensation à contact direct. Un système de condensation peut également être utilisé en tant 
que prétraitement d’un effluent.  
L’efficacité de ce type de traitement est plus importante pour des composés à pression de 
vapeur saturante élevée, mais elle est la plupart du temps proche de 99 %. Les débits traités 
sont inférieurs à 1000 m3/h, et les concentrations supérieures à 10 g/m3. La température d’un 
procédé de condensation est inférieure à -20°C pour un prétraitement, et inférieure à -80°C 
pour un traitement complet de l’effluent. Enfin, la pression dépend de la température et du 
COV à traiter ; si le procédé est à pression atmosphérique, un fluide cryogénique (azote liquide 
par exemple) est alors utilisé pour un traitement complet. [Soltys, 1998] [Uniclima, 2000] [Le 
Cloirec, 2004] [Masclet, 2005] 
III.3.c. Procédés membranaires 
Ces procédés utilisent une membrane de synthèse semi-perméable, qui permet de séparer les 
polluants du fait de sa structure, de son seuil de coupure, mais aussi grâce aux conditions 
opératoires (pression, balayage de gaz, température). Les membranes denses utilisées dans le 
cas du traitement des COV permettent d’obtenir des sélectivités élevées, que ce soit pour un ou 
pour plusieurs composants. 
Deux techniques principales utilisent des membranes denses : la perméation gazeuse et la 
pervaporation. Ce sont toutes deux des méthodes physiques de séparation des constituants 
d’un mélange, par transfert partiel au travers d’une membrane en contact avec la surface du 
mélange et séparant préférentiellement un de ses constituants. La force motrice permettant le 
transport de matière à travers la membrane repose sur la différence de pression partielle entre 
les phases en présence de part et d’autre de la membrane. 
La  différence entre ces deux procédés vient de l’état physique des phases en présence autour 
de la membrane ; dans le cas de la pervaporation, le milieu est généralement  liquide en amont 
de la membrane et gazeux en aval, alors que dans le cas de la perméation gazeuse, le milieu est 
gazeux de part et d’autre de la membrane. 
Il faut noter qu’un couplage est tout à fait possible avec d’autres procédés récupératifs 
(condensation ou adsorption) ou même avec certaines techniques destructives (oxydation 
thermique) et que ce type d’association contribue à optimiser l’efficacité de récupération du 
solvant. Les débits traités par les procédés membranaires sont très faibles (inférieurs à 
100 Nm3/h) alors que les concentrations peuvent être comprises entre 1 et 100 g/Nm3. 
[Uniclima, 2000] [Le Cloirec, 2004] [Masclet, 2005] 
III.3.d. Absorption 
Ces procédés sont surtout adaptés aux traitements de dépollutions de gaz contenant des 
poussières, des gaz acides ou des molécules odorantes. L’absorption consiste à solubiliser les 
polluants dans un liquide ; dans certains cas celui-ci est réactif, les transferts sont ainsi 
accélérés. 
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Il existe différentes technologies permettant d’absorber un gaz : venturi-éjecteur, tour 
d’aspersion, colonne garnie, à plateaux ou à pulvérisation. 
Ces procédés sont peu répandus pour le traitement de gaz contenant des COV, car leurs 
solubilités sont en général faibles dans l’eau. On utilise ainsi en tant que phase liquide des 
solvants lourds, tels que l’huile de silicone par exemple, mais une séparation secondaire 
complexe est alors nécessaire.  
L’efficacité d’un traitement de gaz par absorption est généralement de l’ordre de 95 %. Les 
débits traités peuvent atteindre 160 000 m3/h. [Soltys, 1998] [Uniclima, 2000] [Le Cloirec, 2004] 
[Masclet, 2005] 
III.4. Procédés destructifs 
Diverses techniques de destruction des polluants existent. Ces méthodes sont surtout utilisées 
dans le cas où le gaz est pollué par un mélange de composés, car leur récupération est alors 
compliquée. L’oxydation est la principale réaction chimique employée pour la destruction des 
COV ; elle peut être mise en œuvre de diverses manières : homogène dans le cas d’une 
oxydation thermique, hétérogène dans celui d’une oxydation catalytique, et biologique si l’on 
utilise des bactéries. Par ailleurs, il existe des techniques émergentes et prometteuses telles que 
l’oxydation par plasma froid ou la photocatalyse. L’intérêt des traitements destructifs est de 
valoriser les solvants sous forme énergétique, en récupérant la chaleur dégagée lors de 
l’oxydation. 
III.4.a. Oxydation thermique 
L’oxydation thermique des COV représente 60 % des traitements utilisés pour ce type de 
composés. Le but de cette technique est de transformer les molécules polluantes en dioxyde de 
carbone et en eau, moins nuisibles pour l’environnement. L’oxygène de l’air contenant les 
polluants joue le rôle d’oxydant, et le passage du gaz pollué à proximité d’une flamme permet 
de transformer les molécules organiques présentes dans l’air par oxydation thermique. Les 
polluants à oxyder peuvent être des COV, des composés odorants ou encore des 
hydrocarbures. 
La réaction chimique d’oxydation d’un COV est présentée ci-après ; il faut noter qu’un 
dégagement de chaleur a lieu lorsqu’elle se produit, c’est une réaction exothermique. 
  
4 CmHnOp + (4m + n – 2p) O2    4m CO2 + 2n H2O 
 
Si les composés oxydés comportent des hétéroatomes, comme de l’azote, du soufre ou des 
halogènes (du chlore notamment), il y a alors formation de polluants secondaires : des oxydes 
d’azote ou de soufre, ou encore de l’acide chlorhydrique. Il faut alors prévoir un traitement de 
neutralisation complémentaire, car le rejet à l’atmosphère de ces composés est réglementé. Le 
Tableau 1.6 indique les sous-produits de réaction susceptibles de se former lors d’une 
oxydation, en fonction du type d’hétéro-hydrocarbure qui est oxydé. 
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Tableau 1.6 : hétéro-hydrocarbures et leurs produits d’oxydation complète, d’après [Le Cloirec, 1998] 
hétéro-hydrocarbure produits d’oxydation totale exemples d’hétéro-hydrocarbures 
R-Sx SOx + H2O + CO2 mercaptans, diméthylsulfure, thiophène 
R-Nx N2 + NOx + H2O + CO2 pyridine, triéthylamine, acétonitrile 
R-Clx HCl + Cl2 + H2O + CO2 
trichloroéthylène, chloroforme, dichlorométhane, 
trichloroéthane, dioxines 
R-Fx HF + H2O + CO2 fluoroacétophénone, fluorobenzène, fluorophénol 
 
De tels procédés d’épuration comportent différentes parties et appareils, dont le principe est 
indiqué sur la Figure 1.9. L’effluent est introduit dans la chambre de combustion, où règne une 
température supérieure à la température d’auto-inflammation du polluant à oxyder. Le brûleur 
se trouve dans la chambre de combustion ; il est alimenté en gaz naturel, en propane ou en 
autre combustible. Un échangeur primaire est généralement présent dans l’installation, son rôle 
étant de préchauffer l’effluent en utilisant l’énergie de l’air sortant de la chambre de 
combustion. Enfin, un échangeur secondaire est parfois utilisé afin de valoriser l’énergie 




Figure 1.9 : schéma de principe d’un épurateur thermique 
 
Pour amorcer une réaction d’oxydation thermique, certaines conditions sont indispensables. En 
particulier, le mélange de polluants et d’air doit être porté à une température suffisante et 
pendant une durée nécessaire à la réaction. La règle des 3T est alors à prendre en compte : il 
faut une température, un temps de séjour ainsi qu’un niveau de turbulence « suffisants ». La 
température d’oxydation dépend du composé à traiter et du rendement voulu, elle est 
globalement supérieure à 750°C. Le temps de séjour des COV dans le réacteur est acceptable à 
condition que l’échange thermique ait lieu et que la cinétique de la réaction ait le temps de se 
développer. Par ailleurs, la turbulence nécessaire à la bonne mise en œuvre de l’oxydation est 
assurée par un ventilateur placé dans l’épurateur thermique, afin d’obtenir un mélange 
polluant/oxygène le plus homogène possible. 
Enfin, une fois la réaction amorcée, un fonctionnement autotherme est possible. Pour qu’il ait 
lieu, il faut que la concentration en COV soit supérieure à 10 g/m3 ; il n’y a dans ce cas plus 
d’énergie extérieure à apporter au système pour qu’il puisse continuer de fonctionner 
correctement, puisque l’énergie apportée par l’exothermicité de l’oxydation des COV et 
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l’efficacité de la récupération sont suffisants à maintenir le bilan thermique équilibré au sein de 
l’épurateur.  
 
Il existe deux types d’épurateurs thermiques, qui se différencient par le mode de récupération 
de l’énergie calorifique produite lors de la combustion des effluents. Dans les deux cas, la 
chaleur produite par la réaction est utilisée pour maintenir l’épurateur à la température 
nécessaire à l’oxydation tout en évitant d’utiliser un combustible auxiliaire. Ce moyen permet 
une économie d’énergie importante puisque la consommation de combustible auxiliaire 
représente la majeure partie des coúts de fonctionnement d’un épurateur. 
Dans le cas d’une oxydation effectuée en mode récupératif, un échangeur de chaleur est utilisé 
afin de préchauffer l’effluent à traiter grâce à l’énergie contenue dans l’effluent épuré 
(échangeur primaire de la Figure 1.9).  
 
Un procédé de type régénératif comprend généralement entre deux et sept lits de céramique, 
qui vont fonctionner cycliquement. En considérant un cas simple avec deux lits de céramique, 
deux modes de fonctionnement sont périodiquement alternés (Figure 1.10 et Figure 1.11).  
 
 
Figure 1.10 : schéma de principe d’un épurateur thermique en mode régénératif,  
premier mode de fonctionnement, d’après [Le Cloirec, 1998] 
 
 
Figure 1.11 : schéma de principe d’un épurateur thermique en mode régénératif,  
second mode de fonctionnement, d’après [Le Cloirec, 1998] 
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Alors que l’un des deux lits de céramique se réchauffe au contact de l’effluent traité, l’autre se 
refroidi en préchauffant l’effluent à traiter. L’inversement régulier du sens de passage dans les 
lits permet ainsi de charger puis décharger la chaleur de manière quasiment infinie, sans 
interrompre le traitement de l’effluent. Il faut par ailleurs noter que plus le nombre de lits est 
important et moins il y a de pertes énergétiques dans le système, ce qui améliore le rendement. 
 
L’oxydation thermique en mode régénératif représente le moyen le plus économique pour 
détruire des COV fortement dilués dans l’air, car la majeure partie de l’enthalpie produite au 
cours de la réaction est récupérée grâce à l’utilisation des lits de céramique. L’autothermie est 
atteinte pour des concentrations en polluants supérieures à seulement 2 g/Nm3, contrairement 
au mode récupératif où une concentration d’au moins 8 g/Nm3 est requise (Tableau 1.7). De 
plus, l’autothermie peut être atteinte en augmentant la hauteur de garnissage pour une 
concentration fixée de COV. 
 
Tableau 1.7 : conditions générales d’utilisation et performances des procédés d’oxydation thermique 
 mode récupératif mode régénératif 
autothermie 8 g/Nm3 2 g/Nm3 
concentration en COV 5 à 20 g/Nm3 < 8 g/Nm3 
débit traité < 30 000 Nm3/h 1000 à 500 000 Nm3/h 
taux d’oxygène > 12 % > 16 % 
vitesse / temps de passage > 8 m/s 0,5 s 
température > 750°C > 750°C 
rendement 60 à 70 % 90 à 98 % 
rejets de COV < 20 mg/Nm3 < 20 mg/Nm3 
rejets de CO < 100 mg/Nm3 < 50 mg/Nm3 
rejets de NOx < 100 mg/Nm3 < 50 mg/Nm3 
 
D’après le Tableau 1.7, les conditions d’utilisation optimales pour les deux modes de 
fonctionnement diffèrent notamment au niveau des concentrations et des débits pouvant être 
traités. L’inconvénient majeur des procédés d’oxydation thermique reste la température élevée, 
nécessaire à une dégradation thermique, ainsi que la production d’oxydes d’azote et 
d’éventuels sous-produits. La combustion thermique totale des hydrocarbures conduit à la 
formation d’oxydes d’azote, car à une température proche de 1500°C l’azote et l’oxygène de 
l’air se combinent. Comme cette réaction requiert une énergie d’activation importante (315 
kJ/mol), la vitesse de production des oxydes d’azote dépend fortement de la température du 
milieu réactionnel. Ainsi, une combustion catalytique permet de diminuer la température 
réactionnelle, et donc de limiter la formation d’oxydes d’azote. [Le Cloirec, 1998] [Soltys, 1998] 
[Uniclima, 2000] [Le Cloirec, 2004] [Masclet, 2005] [Naccache, 2005] [Le Cloirec, 2008]  
III.4.b. Oxydation catalytique 
Ce type de procédé pour le traitement des COV est une application de la catalyse hétérogène, 
mais les réactions d’oxydation sont similaires à celles produites en oxydation thermique. 
L’emploi d’un catalyseur permet d’effectuer une oxydation à plus basse température, soit 
globalement entre 200°C et 500°C. Cela s’explique par le fait qu’un catalyseur permet de 
1 
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diminuer l’énergie d’activation nécessaire à la réaction. Cependant, le même ordre de grandeur 
du temps de séjour est conservé par rapport à une oxydation thermique. Les traitements par 
oxydation catalytique apportent donc surtout des avantages du point de vue de la 
consommation énergétique du procédé. 
 
 
Figure 1.12 : schéma d’un système catalytique en mode régénératif, d’après [Le Cloirec, 1998],  
avec vanne NO : normalement ouverte et vanne NF : normalement fermée, successivement 
 
La chambre de combustion est remplie de catalyseur et est assimilé à un réacteur catalytique. 
Le reste de l’appareillage est comparable à celui nécessaire pour une oxydation thermique. De 
même que pour les incinérateurs thermiques, les procédés d’oxydation catalytique peuvent être 
récupératifs ou régénératifs (Figure 1.12). L’avantage d’un système catalytique en mode 
régénératif (par rapport à un procédé thermique) est que le nombre de lits se limite à deux, 
l’encombrement du procédé est alors réduit. Le Tableau 1.8 indique les conditions d’utilisation 
pour les deux modes de fonctionnement pour les procédés catalytiques. Les débits traités sont 
globalement plus faibles qu’en oxydation thermique. Les rendements obtenus sont de l’ordre 
de 95 %, et les rejets en COV sont inférieurs à 20 mg/Nm3.  
 
Tableau 1.8 : conditions générales d’utilisation des procédés d’oxydation catalytique 
 mode récupératif mode régénératif 
autothermie < 3 g/Nm3 < 1 g/Nm3 
concentration en COV < 15 g/Nm3 < 3 g/Nm3 
débit traité 100 à 20 000 Nm3/h < 100 000 Nm3/h 
température 200 à 500°C 200 à 500°C 
 
L’autothermie est atteinte pour de plus faibles concentrations qu’en oxydation thermique, 
inférieures à 1 g/Nm3 pour un procédé catalytique régénératif. Les températures d’utilisation 
sont plus faibles, d’où un gain énergétique, et, par ailleurs, la production d’oxydes d’azote n’est 
pas observée. 
 
Un troisième type de procédé d’oxydation catalytique s’effectue en mode cyclique (Figure 
1.13). Il correspond à un système en mode régénératif mais placé dans des conditions de 
fonctionnement instables : un gradient thermique est mis en place au sein du lit catalytique 
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puis conservé par inversion du flux. L’autothermie est atteinte encore plus facilement dans ce 
type d’appareillage, et les concentrations en COV dans les gaz à purifier peuvent être encore 




Figure 1.13 : schéma d’un système catalytique en mode cyclique, d’après [Le Cloirec, 1998] 
 
Il faut cependant souligner que le catalyseur peut être empoisonné par certaines substances, 
notamment les métaux lourds, le phosphore ou le dioxyde de soufre, qui inhibent l’effet 
catalytique. Il faut alors soit régénérer, soit remplacer le catalyseur. Par ailleurs, des produits 
secondaires non désirables peuvent se former lors de la réaction ; par exemple des dioxines, 
lorsque l’on traite des COV halogénés. *Le Cloirec, 1998+ *Soltys, 1998] [Uniclima, 2000] 
[Masclet, 2005] [Le Cloirec, 2008] 
III.4.c. Traitements biologiques 
La destruction par voie biologique représente environ 5 % des traitements des COV ; ces 
techniques sont utilisées depuis les années 1950. Le principe repose sur la dégradation des 
COV (en dioxyde de carbone et eau) par des bactéries qui se développent en suspension dans 
un liquide ou qui sont déposées sur un support solide.  
Le développement des micro-organismes nécessite certaines conditions, puisqu’ils ont besoin 
d’humidité, d’air et de chaleur. Par ailleurs, il faut remplir trois conditions pour que le 
bioprocédé soit opérationnel : tout d’abord, il faut que la surface de transfert du biofilm soit 
maximisée afin de favoriser l’absorption des COV contenus dans l’air ; ensuite, la température 
doit être maintenue hors-gel pour ne pas tuer les micro-organismes ; enfin, la quantité 
d’oxygène dans le gaz doit être suffisante pour maintenir le procédé aérobie. 
Chaque type de composé possède sa biodégradabilité propre ; en effet, certaines familles de 
composés tels que les alcools, cétones, esters, ou acides organiques sont facilement 
dégradables, alors que les composés chlorés ou les hydrocarbures lourds sont plus difficiles à 
biodégrader.  
Il existe divers types de traitements biologiques : biofiltres, biolaveurs (forts débits et faibles 
concentrations) ou filtres percolateurs ; il faut noter qu’effectuer des bioréductions ou des 
photosynthèses avec ce type de traitement est envisageable. Dans tous les cas, comme les 
cinétiques de ce type de traitement sont lentes, un grand volume filtrant est nécessaire.  
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Dans le cas d’un biofiltre à support organique, des micro-organismes sont greffés sur un 
support (tourbe, copeaux de bois, écorce,<) et vont dégrader les polluants présents dans l’air 
les traversant. Le support organique apporte les éléments nutritifs nécessaires à la 
biodégradation, et l’humidité est maintenue par une aspersion ponctuelle d’eau (et 
éventuellement d’éléments nutritifs complémentaires). L’humidité est un paramètre très 




Figure 1.14 : schéma de principe d’un biofiltre, d’après [Jain et al., 1997] 
 
Par ailleurs, les filtres percolateurs à support minéral correspondent à des biofiltres à 
ruissellement ; un support minéral (zéolithes, chamotte, <) est ensemencé en bactéries et 
arrosé en continu alors que le gaz polluant passe au travers du filtre. Avec ce système, des 
purges sont nécessaires afin d’éviter le colmatage dú au développement des bactéries. Par 
ailleurs, un atout important de ce type de bioprocédé est l’encombrement réduit par rapport à 
un support organique.  
 
Les données indiquées dans le Tableau 1.9 sont généralement requises pour le bon 
fonctionnement d’un bioprocédé. L’efficacité d’un traitement biologique dépend des conditions 
opératoires et des propriétés physico-chimiques des composants à biodégrader (solubilité, 
biodégradabilité, <), les rendements de dégradation atteignant jusqu’à 90 %. 
 
Tableau 1.9 : conditions générales d’utilisation d’un bioprocédé 
débit traité 100 m3/h d’air pour 1 m3 de filtre 
concentration en COV < 1,5 g/m3 
température ambiante (entre 7°C et 35°C) 
humidité 40 % à 60 % 
temps de séjour 20 secondes à 2 minutes 
vitesse de passage 100 à 500 m/h 
 
Les traitements biologiques sont peu employés industriellement, en partie car ils requièrent 
une installation très volumineuse. De plus, le suivi de ce type d’installation demande des 
compétences bien spécifiques, et nécessitent ainsi un investissement important. [Soltys, 1998] 
[Uniclima, 2000] [Le Cloirec, 2004] [Le Cloirec, 2008]  
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III.4.d. Autres procédés destructifs 
D’autres procédés font l’objet de travaux de recherche, notamment la photocatalyse qui 
consiste à oxyder le polluant sur un catalyseur, de type oxyde métallique supporté, sous un 
rayonnement ultraviolet-visible [Raupp et Dibble, 1991] [Nguyen Dinh, 2001] ou fluorescent 
[Chapuis et al., 2002+. L’oxydation par plasma froid est également un procédé émergent où le 
rôle du plasma est triple : précipitateur, producteur de rayons ultraviolets et de radicaux libres. 
Ainsi, il va entraîner la cassure des liaisons C-H et donc permettre la transformation des COV 
en dioxyde de carbone et en eau [Le Cloirec, 2004]. Enfin, [Merle et al., 2010] ainsi que  
[Brodu et al., 2011] étudient un procédé hybride pour le traitement des COV, couplant 
l’adsorption sur zéolithe (faujasiteY et ZSM-5) et l’oxydation par ozonation. 
III.5. Conclusion 
Afin de répondre à la législation concernant les rejets industriels de COV, différents procédés 
de traitement des COV existent. Ils sont adaptés à la diversité des effluents à traiter, 
notamment en termes de débit et de concentration en COV (Figure 1.7). Les procédés 
récupératifs ont l’avantage de valoriser la matière ou l’énergie, en permettant en particulier le 
recyclage des solvants. Parmi ceux-ci, les procédés d’adsorption sont fréquemment utilisés en 
industrie (25 %), bien qu’ils nécessitent la régénération fréquente de l’adsorbat. Concernant les 
procédés destructifs, l’oxydation thermique est largement mise en œuvre, représentant 60 % 
des procédés utilisés industriellement pour le traitement des COV. Mais l’inconvénient majeur 
de ce type de procédé est la nécessité de travailler à température élevée, d’où l’avantage fourni 
par les procédés catalytiques qui requièrent un apport énergétique moins important. Les 
inconvénients principaux des procédés catalytiques sont les problèmes d’encrassement et de 
désactivation des catalyseurs, bien qu’ils puissent être limités en prétraitant l’effluent. 
L’encombrement réduit des installations ainsi que le traitement complet de l’effluent, évitant 
un post-traitement, sont par ailleurs des paramètres importants quant au choix d’un procédé. 
Enfin, les différents procédés présentés sont adaptés au traitement d’effluents industriels 
contenant des COV pour éviter leur rejet dans l’environnement, mais ne permettent pas de 
traiter les effluents directement à la source pour éviter l’exposition directe des travailleurs. Ces 
procédés sont par ailleurs réservés aux industries générant des rejets importants de COV, les 
petites entreprises ne sont généralement pas équipées pour limiter leurs émissions.  
L’oxydation catalytique est un traitement peu utilisé en industrie bien qu’il présente des 
avantages, notamment un encombrement réduit et une faible consommation énergétique. Ce 
type de traitement a ainsi été choisi dans le cadre de ces travaux pour la dégradation des COV. 
Par la suite (chapitre 2), il sera montré comment il peut être adapté à un procédé basé sur 
l’utilisation d’un microréacteur. 
IV. L’oxydation catalytique des COV 
L’acte catalytique est plutôt complexe, puisqu’il met en jeu plusieurs phénomènes intervenant 
à diverses échelles : la structure atomique du catalyseur influe sur la réactivité de surface, les 
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phénomènes de transport de matière et de transfert thermique sont à considérer, la formulation 
structurale du catalyseur joue également un rôle sur son activité, < Il est ainsi difficile de 
prédire les produits d’une réaction catalytique, c’est pourquoi les mécanismes d’oxydation 
thermique sont le plus souvent pris en considération.  
Le principe général de la catalyse est connu, il est explicité dans une première partie. Le cas 
particulier de la catalyse hétérogène est présenté, puis une étude des catalyseurs métalliques 
est proposée. L’étude de l’oxydation catalytique des COV est alors détaillée, en considérant le 
catalyseur déposé dans le microréacteur. Les performances des procédés de traitement des 
COV à base de platine sont ensuite indiquées. Enfin, des mécanismes réactionnels de 
dégradation des COV étudiés sont proposés. 
IV.1. Principe de la catalyse 
IV.1.a. L’acte catalytique 
Par définition, un catalyseur est une substance qui permet, pour une transformation chimique 
donnée, d’accélérer la vitesse de réaction sans intervenir dans le bilan réactionnel ; le catalyseur 
ne subissant pas de modification durable, il est régénéré en fin de réaction comme à son état 
initial. Une faible quantité de catalyseur est ainsi généralement suffisante. 
Un catalyseur permet de diminuer la barrière énergétique à franchir pour une réaction donnée, 
en accélérant ainsi la vitesse de réaction. La Figure 1.15 illustre un exemple de chemin 
réactionnel emprunté par voie catalytique. 
 
 
Figure 1.15 : évolution de l’énergie potentielle du système réactionnel, d’après [Bach et al., 2008] 
 
Les énergies de transition des états à franchir lors d’une réaction catalytique (Ec1≠ et Ec2≠) sont 
plus faibles que l’énergie d’activation (Ea≠) nécessaire pour réaliser une transformation sans 
catalyseur, la réaction résultante est ainsi plus rapide. L’enthalpie de la réaction ( Hr) reste 
inchangée. [Bach et al., 2008] 
 
Si le catalyseur est soluble dans le milieu réactionnel (liquide ou gazeux), la catalyse est dite 
homogène. Par contre, si le catalyseur et les réactifs sont présents dans des états différents (en 
général le catalyseur solide est en contact avec un fluide contenant les réactifs), on parle alors 
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de catalyse hétérogène. Pour traiter un effluent gazeux, la catalyse hétérogène semble la plus 
appropriée ; son principe est expliqué dans la partie suivante. 
IV.1.b. La catalyse hétérogène 
De manière générale, le catalyseur est sous forme solide, et les réactifs sont sous forme gazeuse 
ou liquide. Les catalyseurs hétérogènes sont très utilisés en industrie, car ils sont simple 
d’utilisation et stables à de hautes températures, ils sont également facilement récupérables. 
Depuis les années 1970, les applications de la catalyse sont de plus en plus axées sur des 
aspects environnementaux, les procédés sont plus propres et les ressources sont mieux 
utilisées. Les procédés catalytiques permettent par exemple de minimiser les déchets en 
consommant moins de réactifs ou de traiter les effluents en limitant entre-autres les émissions 
de gaz à effet de serre. L’activité catalytique est applicable à de nombreux procédés, et ne cesse 
d’être exploitée puisqu’environ 80 % des procédés chimiques actuellement utilisés en industrie 
font appel à la catalyse hétérogène. [Chauvel et al., 1994] [Centi et al., 2002] [Lindström et 
Pettersson, 2003]  
 
Dans le cas d’une catalyse hétérogène, l’activité du catalyseur est située à l’interface solide-
fluide. Afin d’augmenter la surface de contact pour augmenter l’activité du catalyseur, ils sont 
généralement déposés sur des supports finement divisés ou poreux (silice ou zéolithe par 
exemple) ; les catalyseurs solides ont des surfaces spécifiques allant généralement de 50 à 
1000 m2/g. Pour activer le catalyseur, un traitement approprié peut lui être appliqué ; une 
baisse d’activité est généralement observée après une certaine durée d’utilisation, elle est due 
au vieillissement du catalyseur. Le choix d’un catalyseur se fait donc en considérant trois de ses 
propriétés : son activité, sa sélectivité et sa stabilité.  
Une réaction en catalyse hétérogène s’effectue à l’interface solide-fluide et se déroule en 
plusieurs étapes, physiques et chimiques. Il faut noter que dans le cas d’une réaction équilibrée, 
un même catalyseur peut être utilisé pour les deux réactions. 
 
Un cycle catalytique comprend différentes étapes, il doit être rapide et répétable. En 
considérant un site métallique, une fréquence cyclique élevée indique une énergie d’activation 
faible dans le cas d’une réaction hétérogène *Golunski, 2001+. Les différentes étapes d’une 
réaction en catalyse hétérogène (Figure 1.16) sont les suivantes : 
- étape de diffusion : les réactifs s’approchent de la surface du catalyseur. Si le catalyseur est 
supporté sur un grain poreux (zéolithe par exemple), il faut considérer une diffusion externe et 
une diffusion interne. La diffusion externe concerne le milieu entourant le grain de catalyseur : 
la molécule réactive doit franchir une couche laminaire de molécules (réactifs, produits, 
diluants) entourant le grain. La diffusion interne s’effectue dans les pores du catalyseur 
supporté, elle permet l’accès du réactif à la surface interne du solide, généralement très 
importante par rapport au volume occupé par un grain de catalyseur. [Le Page, 1978] 
- étape d’adsorption : les molécules des réactifs se fixent à la surface du catalyseur, selon un 
phénomène de physisorption (adsorption physique) et/ou un phénomène de chimisorption 
(adsorption chimique). La physisorption est un phénomène réversible qui se produit à basse 
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température, des interactions faibles de type Van der Waals (inférieures à 20 kJ/mol) se créent. 
La réactivité des molécules est légèrement augmentée, car les liaisons covalentes des molécules 
sont peu modifiées ; la désorption est rapide. Ce type d’adsorption est souvent négligeable en 
catalyse hétérogène, par rapport au phénomène de chimisorption, qui se produit à des 
températures un peu plus élevées que la physisorption. Une interaction forte de type liaison 
covalente se forme dans ce cas entre les réactifs et le catalyseur, les molécules adsorbées sont 
alors beaucoup plus réactives que dans le fluide. Bien que l’adsorption des réactifs soit 
essentielle, elle ne doit pas être trop forte car des espèces trop stables risquent de se former, 
empêchant alors leur désorption et ainsi la réutilisation du site catalytique. Il faut noter que les 
deux phénomènes d’adsorption peuvent être conjoints ; le phénomène de physisorption peut 
être le premier à avoir lieu, puis un état de transition conduit à la chimisorption. 
- étape de réaction superficielle : les réactifs adsorbés sont rendus plus réactifs que dans le cas 
d’une réaction sans catalyseur. Ils peuvent réagir soit avec d’autres molécules également 
adsorbées à la surface du catalyseur (mécanisme de Langmuir-Hinselwood), soit directement 
avec des molécules présentes dans le fluide (mécanisme de Rideal-Eley). 
- étape de désorption : les produits obtenus sont séparés de la surface catalytique puis diffusent 
dans le milieu. Dans le cas d’une chimisorption, cette étape est plus lente que dans le cas d’une 




Figure 1.16 : étapes d’une réaction en catalyse hétérogène, d’après [Bach et al., 2008] 
 
Le transport de matière lors des étapes de diffusion des molécules (des réactifs vers le 
catalyseur ou des produits vers le fluide) peut être limitant lors d’une réaction hétérogène. Par 
ailleurs, le transfert de chaleur produit à la surface vers la phase fluide (réaction exothermique) 
ou de la phase fluide vers la surface catalytique (réaction endothermique) peut également être 
limitant ; une différence de température est alors observée entre les deux phases. Elle est 
parfois très élevée, dans le cas d’une oxydation exothermique par exemple, et influe alors sur la 
vitesse de réaction. L’effet catalytique est augmenté lors d’une réaction fortement exothermique 
et diminué lors d’une réaction très endothermique. [Guisnet et Naccache, 2004] [Astruc, 2007] 
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La mobilité des molécules adsorbées est un phénomène également important lors d’une 
catalyse hétérogène. Comme les liaisons se formant entre la molécule chimisorbée et le 
catalyseur ne doivent pas être trop fortes pour pouvoir se désorber ensuite, la molécule 
acquiert ainsi un certain degré de liberté sur la surface catalytique. Elle peut avoir un caractère 
vibratoire et/ou rotationnel mais peut également translater. Ce dernier cas apparaît lors de 
liaisons multiples entre la molécule et le catalyseur ; les liaisons sont fréquemment rompues 
puis reformées avec un autre site catalytique, entraînant le mouvement de la molécule sur la 
surface. Ces translations libres sont observées lorsque la température devient plus importante, 
ou pour des liaisons entre réactif et catalyseur plus faibles. Cela permet à deux espèces 
chimisorbées différentes d’entrer en contact afin de réagir ensemble. [Boer, 1960] [Wulfsberg, 
2002] 
 
Les catalyseurs solides peuvent être classés en deux catégories [Guinet et Naccache, 2004] : 
- les conducteurs du courant électrique : ces catalyseurs sont des métaux ou des semi-conducteurs 
qui sont actifs dans les réactions d’oxydoréduction. Leur principe d’action catalytique repose 
sur les électrons qu’ils peuvent fournir ou retirer au milieu réactionnel. 
- les isolants électriques : ce type de catalyseur est plutôt adapté aux réactions attribuées aux 
acides ou aux bases en réaction homogène, telles que l’isomérisation, la déshydratation, le 
craquage, ce sont par exemple des zéolithes. Leur principe d’action catalytique est lié aux 
propriétés acido-basiques de leurs surfaces. 
 
Les réactions de catalyse hétérogène mettent ainsi en jeu plusieurs étapes successives, en 
particulier les phénomènes d’adsorption et de désorption. Les catalyseurs solides 
principalement utilisés sont les catalyseurs métalliques, leur mode d’action en catalyse 
hétérogène est ainsi présenté dans la partie suivante. 
IV.1.c. Les catalyseurs métalliques 
Les propriétés des métaux sont souvent utilisées en catalyse hétérogène. L’inconvénient majeur 
des catalyseurs métalliques cristallins est le faible pourcentage d’atomes métalliques présents 
sur la surface réactionnelle ; par exemple, si le cristallite mesure 250 pm de diamètre, environ 
40 % seulement de ses atomes se situent en surface. Ainsi, les métaux sont souvent déposés 
finement divisés sur des surfaces poreuses possédant de grandes surfaces spécifiques. 
L’activité d’un métal diminue si la taille des particules augmente ; de plus, l’activité d’un 
monocristal peut différer selon le plan cristallographique qui est exposé aux réactifs. Lorsqu’un 
cristal se forme, de larges terrasses constituent leurs surfaces, et la présence de marches ou de 
défauts permettent un certain relief qui engendre le déplacement des atomes métalliques, en 
augmentant alors leur réactivité. L’activité d’un plan comprenant un relief est ainsi plus grande 
que celle d’un plan cristallin lisse. Par ailleurs, l’activité catalytique étant plus élevée sur un 
plan cristallographique présentant des défauts, il est aussi plus sensible à l’empoisonnement. 
Un cristal métallique pur au point de n’avoir presqu’aucune imperfection est ainsi un très 
mauvais catalyseur [Boer, 1960]. [Astruc, 2007] [Cornet, 2004] 
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Les atomes métalliques à la surface possèdent des sites de coordination vacants, et forment 
ainsi facilement des liaisons avec les réactifs, dans le cas d’une chimisorption. Les réactifs 
peuvent interagir de différentes manières avec la surface catalytique, des exemples sont 
présentés sur la Figure 1.17. La chimisorption est dite dissociative dans le cas où la molécule 
adsorbée est saturée, car les fragments de la molécule dissociée forment de nouvelles liaisons 
plus ou moins polarisées avec la surface catalytique ; l’adsorption est dite associative si la 
molécule est insaturée, ayant des orbitales non liantes remplies ou des orbitales antiliantes de 
basse énergie et vacantes. 
 
Figure 1.17 : différentes possibilités de chimisorption d’un ligand sur un métal, d’après [Wulfsberg, 2002] 
 
La compréhension d’un mécanisme de réaction superficielle nécessite l’identification précise 
des intermédiaires chimisorbés, c’est pourquoi il est très difficile de prédire avec certitude la 
manière dont les molécules vont interagir lors d’une réaction en catalyse hétérogène. Les 
mécanismes de catalyse homogène sont alors souvent utilisés comme références. Néanmoins, 
dès qu’une molécule est adsorbée à la surface d’un catalyseur métallique, le ligand peut 
diffuser en surface d’un atome métallique vers un autre ; cela permet à deux espèces différentes 
et chimisorbées de se rencontrer pour réagir ensemble. Il faut noter que la nature d’un 
catalyseur hétérogène peut être modifiée par l’ajout d’un groupement fonctionnel appartenant 
à un ligand fixé sur la surface métallique. Les interactions possibles entre les réactifs sont ainsi 
d’autant plus nombreuses si l’un d’entre eux permet de modifier la surface catalytique. 
[Wulfsberg, 2002] 
 
L’activité catalytique des métaux de transition est liée à leur structure électronique car ils ont 
des lacunes d’électrons sur la bande de valence d : les métaux ayant une couche d presque 
pleine d’électrons mais présentant une lacune (Ni, Pd, Pt) sont d’excellents catalyseurs, ne 
formant pas des liaisons covalentes fortes. En revanche, l’activité d’un catalyseur métallique 
chute si la bande d de ce métal est remplie d’électrons. Pour un métal de transition donné, 
l’ordre des énergies de chimisorption est donné ci-après ; le Tableau 1.10 indique, pour chaque 
métal, le nombre de réactifs pouvant y être chimisorbés. Par exemple, le platine est suivi du 
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nombre 5, ce qui signifie qu’il adsorbe les cinq premiers éléments de la liste ci-dessous, le CO2 
et N2 ne sont donc pas adsorbés par le platine. [Wulfsberg, 2002] [Guinet et Naccache, 2004] 
 
O2  >  C2H2  >  C2H4  >  CO  >  H2  >  CO2  >  N2 
 
Tableau 1.10 : nombre de réactifs chimisorbés à l’état gazeux sur les métaux de transition,  
d’après [Wulfsberg, 2002] 
 
éléments de transition 
3d Ti - 7 V - 7 Cr - 7 Mn - 4 Fe - 7 Co - 6 Ni - 6 Cu - 4 Zn - 1 
4d Zr - 7 Nb - 7 Mo - 7 Tc - 0 Ru - 7 Rh - 5 Pd - 5 Ag - 1 Cd - 1 
5d Hf - 7 Ta- 7 W - 7 Re - 0 Os - 7 Ir - 5 Pt - 5 Au - 4 Hg - 0 
 
En général, les meilleurs catalyseurs sont ceux qui possèdent une capacité moyenne à adsorber. 
Les éléments situés plutôt à gauche du tableau périodique sont des acides de Lewis trop forts 
pour permettre une bonne catalyse, alors que ceux situés trop à droite sont des acides de Lewis 
trop faibles. Mais d’autres facteurs influent sur l’activité d’un catalyseur, comme sa géométrie 
de surface, la présence d’alliages ou de promoteurs, les défauts géométriques de surface, < il 
est ainsi très difficile de prévoir l’activité d’un catalyseur puisqu’elle dépend de nombreux 
facteurs. [Schlögl, 2001] 
 
La qualité d’un catalyseur est définie non seulement en fonction de son activité, mais 
également par rapport à sa sélectivité. Effectivement, la transformation d’un réactif conduit 
rarement au seul produit désiré et des sous-produits sont généralement obtenus. Ils peuvent 
être formés soit par transformation directe des réactifs dans le cas de réactions compétitives ou 
parallèles, soit par transformation du produit désiré dans le cas de réactions successives ; les 
deux types de réactions peuvent avoir lieu conjointement dans le cas de réactions mixtes. La 
sélectivité correspond au rendement de produit désiré par rapport au réactif transformé, elle 
dépend généralement du taux de conversion. Selon le catalyseur utilisé, l’un ou l’autre des 
produits peut être majoritaire à l’issue de réactions catalysées par différents métaux. La  
Figure 1.18 illustre l’exemple de l’éthylène, dont les produits d’oxydation diffèrent en fonction 
du catalyseur employé. 
 
 
Figure 1.18 : exemples de sélectivité pour l’oxydation catalytique de l’éthylène,  
d’après [Thomas et Thomas, 1997] 
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Dans cet exemple, un catalyseur d’argent permet d’obtenir de façon sélective de l’oxyde 
d’éthylène, qui est un précurseur dans l’industrie de l’éthylène glycol et de la production des 
fibres de polyester. Du platine finement dispersé permet par contre d’accéder à une oxydation 
totale. Enfin, l’obtention de l’acétaldéhyde est sélectivement favorisée en présence d’une 
solution ionique de chlorure de palladium et de cuivre. [Thomas et Thomas, 1997] 
La sélectivité dépend également de la face du cristal qui va adsorber la molécule, et selon la 
manière de déposer le catalyseur sur un support, différentes faces du cristal métallique peuvent 
être visibles par le réactif. Par exemple en considérant un cristal de molybdène MoO3 (système 
orthorhombique : prisme droit à base rectangulaire), il a été montré expérimentalement que la 
face ,010} n’est pas sélective pour l’oxydation du propène, alors que la face ,100} permet 
d’obtenir de l’acroléine par sélectivité. Pour ce même catalyseur en présence de méthanol, la 
face {010} favorise la déshydrogénation du propène en formaldéhyde, alors que la face {100} 
conduit à la formation de H2C(OCH3)2 [Astruc, 2007]. L’ajout d’un composé peut ainsi 
également influencer la sélectivité d’un catalyseur. 
 
Enfin, un dernier critère de choix d’un catalyseur est sa stabilité à long terme. Il faut 
effectivement considérer que les catalyseurs ont tendance à se désactiver au cours du temps 
d’utilisation. Différentes causes sont possibles : 




La dégradation thermique des catalyseurs est essentiellement due au phénomène de frittage. 
Les particules métalliques recristallisent lentement, en diminuant alors la surface catalytique et 
donc l’activité du catalyseur. L’activité du catalyseur diminue d’autant plus que sa température 
d’utilisation est élevée. Le phénomène de frittage peut être plus ou moins contrôlé ; par 
exemple dans le cas d’un catalyseur Pt/Al2O3 utilisé en reformage, le frittage du platine est 
ralenti en introduisant dans l’effluent une petite quantité d’un composé chloré (CCl4), ou 
encore en alliant d’autres métaux au platine (Ir ou Ga). Le support du catalyseur peut 
également subir ce phénomène de frittage. 
 
Un empoisonnement du catalyseur peut être engendré par la présence de certains composés 
dans le milieu réactionnel, diminuant alors l’activité catalytique. Par exemple, de faibles 
quantités de monoxyde de carbone ou d’amines limitent l’activité catalytique des métaux pour 
l’hydrogénation des alcènes et des aromatiques. Les composés soufrés (H2S, mercaptans, <) 
affectent l’hydrogénolyse des liaisons carbone-carbone. Les produits considérés comme 
poisons des catalyseurs métalliques sont des molécules hétéroatomiques qui comportent des 
doublets libres ; les ions ou atomes métalliques ayant une couche électronique d pleine (Pb, Hg) 
ou plus qu’à demi remplie (Cu2+) sont également considérés comme des poisons pour ce type 
de catalyseurs. Lorsqu’une molécule poison est adsorbée à la surface d’un métal, elle peut 
inhiber l’activité de plusieurs sites métalliques. Par exemple, le thiophène bloque jusqu’à  
5 atomes de platine lors d’une réaction d’hydrogénation du benzène. Si la molécule poison est 
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grosse, elle peut également empêcher l’accès aux sites par encombrement stérique : 
l’hexanethiol (C6H13SH) est par exemple dix fois plus empoisonnant que H2S. Enfin, une 
molécule poison s’adsorbe préférentiellement sur certains sites de la surface du métal, 
notamment si la taille des cristaux varie : alors que des petits grains de platine sont désactivés 
par l’ammoniac, ils résistent mieux à l’empoisonnement par le soufre que les gros grains. Dans 
certains cas, il est possible de désorber des molécules empoisonnant le catalyseur. Par exemple, 
le soufre adsorbé à basse température sur du platine peut être désorbé par un traitement sous 
hydrogène à 500°C, produisant alors du gaz H2S. 
 
Enfin, l’encrassement des catalyseurs est un phénomène résultant d’un dépôt de coke ou 
d’agglomération de particules. Le coke est généralement constitué de molécules 
polyaromatiques et donc pauvres en hydrogène, mais la dénomination est généralisée à tous 
les composés organiques piégés sur le catalyseur. Le coke résulte généralement de réactions 
thermiques ou secondaires qui produisent des composés lourds et indésorbables ; les sites 
actifs sont alors empoisonnés et/ou rendus inaccessibles aux réactifs. La désactivation due à un 
dépôt de coke est très marquée, mais il est possible de régénérer le catalyseur en éliminant le 
coke par combustion. Selon [Lojewska et al., 2005], la combustion du coke est cependant 
difficile même à haute température, sauf si l’oxygène atteint l’agglomérat dans toutes les 
directions en même temps. [Cornet, 2004] [Guinet et Naccache, 2004]  
 
L’oxydation catalytique est ainsi un phénomène complexe, mettant en jeu un catalyseur dont le 
rôle est de limiter la température requise pour oxyder un composé. Pour le traitement des 
COV, la catalyse en phase hétérogène est la plus adaptée, limitant la séparation des phases 
réactionnelles nécessaire dans le cas d’un processus homogène. Les catalyseurs de type 
métallique semblent finalement bien adaptés à la dégradation des COV, bien qu’ils puissent 
conduire à une oxydation partielle du composé. De plus, la désactivation de ce type de 
catalyseur est fréquemment observée à cause de la formation de coke. 
IV.2. L’oxydation catalytique des COV par le platine 
Les principaux problèmes liés à l’oxydation des COV sont, d’une part, la formation de sous-
produits et, d’autre part, la désactivation du catalyseur à cause de la formation de coke et 
d’agglomérats. Par ailleurs, la combustion nécessite des qualités de diffusion plutôt que de 
cinétique, ainsi les transferts de masse et de chaleur sont déterminants pour ce type de procédé. 
Les catalyseurs utilisés pour la combustion des COV doivent donc initier l’oxydation à basse 
température ainsi que résister à la formation de coke et d’agglomérats. Il existe trois grandes 
familles de catalyseurs utilisés pour des réactions d’oxydation : 
- les métaux nobles : ils sont souvent utilisés malgré leur coût onéreux ; leur activité et leur 
stabilité sont élevées, mais ils engendrent des dépôts carboneux et particulaires, 
- les oxydes de métaux de transition : les oxydes de type perovskite, corundum et spinel présentent 
une bonne résistance aux températures élevées, 
- la combinaison d’un métal noble et d’un oxyde métallique : les catalyseurs obtenus sont adaptables 
à divers types de réactions. [Lojewska et al., 2005] 
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Le choix du catalyseur a ainsi été effectué en considérant les contraintes dues à l’oxydation des 
COV, celles concernant les performances en catalyse hétérogène, ainsi que celles liées à 
l’utilisation d’un microréacteur. Le platine est finalement utilisé dans le cadre de cette étude, il 
est déposé de manière uniforme sur les parois des microcanaux (partie I.1.e du chapitre 3). 
Après une présentation des caractéristiques de ce métal noble, les performances de procédés à 
base de platine et pour la dégradation des COV sont analysées. Enfin, une étude des 
mécanismes d’oxydation des molécules étudiées est proposée. 
IV.2.a. Caractéristiques du platine 
Le platine est un métal noble dont la volatilité est faible à haute température, c’est pourquoi il 
est préférablement utilisé en industrie [Guinet et Naccache, 2004]. En effet, le platine est stable 
thermiquement jusqu’à 650°C [Lojewska et al., 2005]. Le platine est très réactif en oxydation, 
c’est par ailleurs un catalyseur non sélectif [Hermia et Vigneron, 1993]. 
 
Ainsi, le platine est utilisé dans les fours à catalyse autonettoyants, où le catalyseur est déposé 
sur les parois du four pour favoriser l’oxydation totale des graisses et supprimer leur dépôt sur 
les parois. Le rôle du platine est ainsi de catalyser la dissociation de l’oxygène de l’air, selon 
l’équation ci-après, pour favoriser alors sa réaction avec les graisses [Guinet et Naccache, 2004]. 
 
2 Pt + O2      2 Pt-O 
 
Comme les atomes d’oxygène présentent une réactivité bien plus importante lorsqu’ils sont 
adsorbés (comme toute molécule adsorbée), l’oxydation catalytique s’effectue pour des 
températures plus faibles qu’avec un procédé uniquement thermique. Par ailleurs, les 
stœchiométries d’adsorption de l’oxygène  et de  l’hydrogène sur le platine sont connues : un 
atome d’oxygène ou un atome d’hydrogène est adsorbé par atome de platine [Cornet, 2004]. 
Cependant, [Adler et Keavney, 1960] indiquent que, parfois, il y a plus d’atomes d’hydrogène 
adsorbés que de sites de platine, selon la méthode de préparation du catalyseur, et donc selon 
l’arrangement du platine (agglomérat ou monocouche). L’hydrogène serait ainsi adsorbé entre 
les atomes de platine plutôt qu’au dessus, au moins sur certaines faces cristallographiques.  
 
Lors de l’oxydation catalytique d’un COV, le platine est en équilibre entre deux états 
d’oxydation à la surface catalytique, passant d’un état oxydé (Pt4+) à un état réduit (Pt0).  Alors 
que l’oxydation du platine s’effectue au contact de l’oxygène, la réduction du platine pour 
retrouver son état initial se fait ensuite au contact des COV, qui sont réducteurs. Ainsi, plus un 
composant est réducteur et plus l’activité du catalyseur est importante [Sharma et al., 1995]. De 
plus, [Guan et al., 2007] indiquent que l’activité du platine en tant que catalyseur est fortement 
déterminée par son état d’oxydation sous atmosphère oxydante ; l’addition d’un second métal 
aux propriétés électrophiles (molybdène par exemple) permet alors d’atteindre un degré 
d’oxydation du platine plus faible, augmentant ainsi son activité catalytique. Il apparaît 
également que l’activité catalytique dépend non seulement du métal utilisé mais également du 
matériau du support : les catalyseurs déposés sur les supports les plus acides présentent une 
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activité plus importante, et cet effet est augmenté par l’addition de composés à 
électronégativité élevée, comme le tungstène ou le molybdène. 
Enfin, lorsque le platine est sous forme de petites particules, les surfaces à haute énergie de 
surface (angles et arrêtes) prédominent, et l’oxygène est ainsi fortement adsorbé ce qui 
engendre une plus faible réactivité lors d’une oxydation *Scirè et al., 2010]. De plus, en 
particulier dans le cas d’un microréacteur catalytique, une mauvaise répartition du platine sur 
les microcanaux engendre la formation de points chauds en limitant alors l’uniformité de la 
température ou des profils de concentration [Guan et al., 2007]. 
 
Afin d’activer un catalyseur à base de platine, différentes méthodes sont proposées par la 
littérature. [Kusakabe et al., 2001-a] et [Kusakabe et al., 2001-b] utilisent un balayage à 
l’hydrogène pendant 3 heures à 500°C, alors que [Guan et al., 2007] effectuent une calcination à 
400°C pendant 3 heures. [Adler et Keavney, 1960] effectuent également une calcination mais en 
augmentant progressivement la température entre 120°C et 593°C pendant 4 heures, puis la 
température est maintenue pendant 1 heure. Par ailleurs, [Luther et al., 2008] proposent une 
balayage à l’argon en imposant une rampe de température (10°C/min) entre 20°C et 500°C, puis 
la température est maintenue à 500°C pendant 2 heures en ajoutant à l’argon de l’hydrogène, 
avant de refroidir le catalyseur uniquement sous argon. Enfin, [Gangwal et al., 1988] effectuent 
l’activation de leur catalyseur par passage de l’effluent à traiter (benzène ou hexane dilué dans 
de l’air) à 315°C jusqu’à stabilisation de l’activité du catalyseur (plus de 72 heures), puis la 
température est alors augmentée à 365°C jusqu’à une nouvelle stabilisation de l’activité. 
 
Concernant la désactivation du platine, elle n’est généralement pas observée. [Gangwal et al., 
1988+ indiquent que l’activité du catalyseur est restée stable pendant toute l’étude (3 mois). Des 
tests d’activité sont parfois effectués en utilisant un réacteur en continu et pendant une longue 
durée : [Kusakabe et al., 2001-a] et [Kusakabe et al., 2001-b+ n’observent pas de désactivation 
après 150 heures d’utilisation à 250°C, et [Guan et al., 2007] indiquent une activité catalytique 
élevée et un comportement stable pendant au moins 170 heures à 300°C (également après un 
test pendant 50 heures à 275°C). [Sharma et al., 1995] effectuent des tests de stabilité sur une 
période de plus de 160 heures ; alors que la désactivation est négligeable lors de l’oxydation du 
méthanol et de l’acétone, une faible diminution de l’activité (8 %) est observée pour le chlorure 
de méthylène. [Ge et al., 2005] indiquent finalement que la désactivation d’un catalyseur est 
possible lors d’une surchauffe. Par ailleurs, selon *Golunski, 2001+, la présence d’hydrogène en 
phase gazeuse est essentielle pour supprimer la désactivation du platine, qui apparaît 
lorsqu’un dépôt de coke se forme résultant de la sur-déshydrogénation des hydrocarbures. 
 
Le platine est ainsi un catalyseur adapté à l’oxydation des COV, bien que nécessitant d’être 
activé et présentant le risque de se désactiver par dépôt de coke. Les performances de ce 
catalyseur sont étudiées dans la partie suivante, qui indique les résultats obtenus pour la 
dégradation des COV considérés. 
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IV.2.b. Performances des procédés catalytiques à base de platine 
L’oxydation catalytique des COV est étudiée la plupart du temps dans des réacteurs à lit fixe, 
garnis d’un catalyseur supporté soit sur un oxyde à base d’aluminium (Al2O3) [Gangwal et al., 
1988] [Mazzarino et Barresi, 1993] [Sawyer et Abraham, 1994] [Arzamendi et al., 2007], de 
cérium (CeO2) [Scirè et al., 2010] ou de manganèse (structure mésoporeuse OMS-2) [Sanz et al., 
2011], soit par des supports structurés type grillage [Ma et al.- 2008] ou mousse [Sanz et al., 
2008], des anneaux de Raschig pouvant également être utilisés [Sharma et al., 1995]. Les 
résultats présentés dans le Tableau 1.11 concernent l’oxydation des COV dans des réacteurs à 
lits catalytiques à base de platine, qui est utilisé pur ou en alliage avec un autre métal 
(généralement du palladium).  
 





gaz de dilution 
vitesse spatiale 




Pt / Al2O3 25,4 mm 
600 ppm,  
O2 12 % , N2 
48000 h-1 
T50 = 270°C 
T90 = 300°C 
[Sawyer et Abraham, 1994] 
 







T50 = 255°C 
T90 = 280°C 
[Ma et al., 2008] 




T50 = 160°C 
T90 = 200°C 
[Sanz et al., 2011] 
acétone 






T50 = 290°C 
T90 = 370°C 
[Sharma et al., 1995] 
 







T50 = 215°C 
T90 = 235°C 
[Ma et al., 2008] 
 Pt / CeO2 - 
0,7 % vol. , 
O2 10 % vol., He 
7,6 mmol/(h.gcat) 
T50 = 130°C 
T90 = 150°C 
[Scirè et al., 2010] 
éthanol Pt / Al2O3 25,4 mm 
1000 ppmV, 
O2, N2 
37 s-1 T50 = 450°C [Mazzarino et Barresi, 1993] 




T50 = 250°C 
T90 = 310°C 
[Gangwal et al., 1988] 
méthyléthyl-
cétone 





T50 = 450°C 
T90 = 500°C 
[Arzamendi et al., 2007] 




T50 = 160°C 
T90 = 180°C 
[Sanz et al., 2011] 
toluène Pt / Al2O3 25,4 mm 
1000 ppmV, 
O2, N2 
37 s-1 T50 = 450°C [Mazzarino et Barresi, 1993] 
 






T50 = 185°C 
T90 = 195°C 
[Sanz et al., 2008] 
 







T50 = 205°C 
T90 = 215°C 
[Ma et al., 2008] 
 Pt / CeO2 - 
0,7 % vol. , 
O2 10 % vol., He 
7,6 mmol/(h.gcat) 
T50 = 165°C 
T90 = 185°C 
[Scirè et al., 2010] 




T50 = 180°C 
T90 = 230°C 
[Sanz et al., 2011] 
 
Lorsque les chercheurs ont étudié plusieurs conditions opératoires (catalyseur, concentration, 
débit), seules les meilleures performances sont relevées ici. Les lignes grisées correspondent au 
procédé le plus performant pour l’oxydation de chaque COV, le diamètre intérieur (*) indiqué 
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correspond à celui du réacteur tubulaire utilisé, et la conversion (**) est exprimée en 
considérant la T50 et la T90, qui sont les températures requises pour avoir respectivement 50 % et 
90 % de conversion du COV. 
 
Comparer les résultats des conversions obtenus par les différents catalyseurs est délicat dans la 
mesure où les conditions opératoires diffèrent (quantité de catalyseur, diamètre du lit 
catalytique, concentration, débit et nature de l’effluent), cependant  les performances du platine 
sont globalement meilleures lorsqu’il est déposé sur un support type CeO2 ou  
OMS-2. Par ailleurs, [Sharma et al., 1995] et [Ma et al., 2008] ont testé des catalyseurs similaires 
contenant du platine pur ou en alliage avec du palladium, et l’activité observée pour les 
catalyseurs bimétalliques est plus importante. L’ajout d’un second métal permet ainsi 
d’améliorer les performances d’un procédé. 
 
Les réactions d’oxydation sont généralement totales, seuls du dioxyde de carbone et de l’eau 
étant analysés dans l’effluent à la sortie des réacteurs tubulaires. Des quantités non 
significatives de sous-produits sont cependant indiquées par [Sanz et al., 2011] et [Scirè et al., 
2010], ce derniers indiquant un bilan carbone supérieur à 95 %, alors que [Mazzarino et Barresi, 
1993+ annoncent un bilan carbone de l’ordre de 98 %.  
Concernant les éventuels sous-produits détectés, [Sawyer et Abraham, 1994] révèlent que 
l’oxydation de l’acétate d’éthyle produit du CO2 avec une sélectivité ne dépassant pas 4 % à 
290°C, et également de l’acide acétique, de l’éthylène, de l’acétaldéhyde, de l’éthanol, et aussi 
du diéthyléther. [Sanz et al., 2011] notent par ailleurs la formation d’acétaldéhyde (maximum 
4 %), de méthylvinylcétone (maximum 0,1 %), et de dicétone (maximum 0,7 %). [Scirè et al., 
2010] précisent enfin que l’oxydation catalytique du toluène peut conduire à la formation de 
faibles quantités d’acide benzoïque. 
 
En ce qui concerne l’ordre d’oxydation des COV, [Tichenor et Palazzolo, 1987] proposent un 
classement en fonction de leur famille chimique, qui est issu d’une étude sur l’oxydation de 
seize COV dans de l’air, en utilisant un support monolithique en céramique recouvert de 
platine et de palladium. L’ordre obtenu est indiqué ci-dessous, les alcools étant les plus 
facilement oxydés. Il est confirmé par [Hermia et Vigneron, 1993] qui ajoutent que les écarts 
diminuent lorsque la concentration des COV augmente (le catalyseur étant identique). 
 
alcools  >  dioxanes  >  aldéhydes  >  composés aromatiques  >  cétones 
cétones  >  acétates  >  alcanes  >  hydrocarbures chlorés 
 
*Mazzarino et Barresi, 1993+ montrent par ailleurs que l’éthanol est oxydé sur Pt/Al2O3 à des 
températures inférieures que le toluène, et [Ma et al., 2008+ obtiennent l’ordre d’oxydation 
suivant : toluène > acétone > acétate d’éthyle ; leur catalyseur est constitué d’un mélange de 
platine et de palladium sur une structure de type grillage en acier inoxydable. Ces résultats 
sont en accord avec l’ordre d’oxydation proposé par [Tichenor et Palazzolo, 1987]. 
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Un second ordre d’oxydation en fonction de la famille des COV a été indiqué par [Navascués et 
al., 2010], le catalyseur de platine recouvrant de la zéolithe β pour cette étude. L’ordre est en 
accord avec celui proposé par [Tichenor et Palazzolo, 1987] bien qu’il fasse intervenir d’autres 
types de composés : 
 
alcools  >  composés aromatiques  >  cétones  >  acides carboxyliques  >  alcanes 
 
[Navascués et al., 2010] précisent par ailleurs que la rupture de la liaison C-H est l’étape 
limitante lors d’une réaction d’oxydation catalytique. [Beauchet, 2008], [Huang et al., 2008] et 
[Sanz et al., 2011] complètent et indiquent qu’il est reconnu que la vitesse de combustion (ou 
d’oxydation totale) d’un COV est relative à l’énergie requise pour casser la liaison carbone-
hydrogène (C-H) la plus faible du composé. L’ordre d’oxydation des COV serait ainsi relative à 
l’enthalpie de dissociation de la plus faible liaison C-H d’un COV. L’Annexe 4 présente les 
différentes enthalpies de dissociation des COV considérés. 
 
Enfin, lorsqu’un mélange de COV est oxydé, il y a compétition entre les composés et la 
présence d’un second COV influe sur l’oxydation d’un premier. [Sharma et al., 1995] indiquent 
qu’un composé fortement réducteur améliore la conversion d’un second composé plus 
faiblement réducteur, car la force réductrice du premier composé permet d’augmenter l’activité 
du platine. De plus, la compétition à l’adsorption des composés sur la surface du catalyseur 
engendre une diminution de la conversion d’un composé fortement réducteur en présence 
d’un second composé moins réducteur. [Navascués et al., 2010+ ont étudié l’oxydation d’un 
mélange d’acétone et de n-hexane et mettent en évidence l’adsorption préférentielle de 
l’acétone sur les sites catalytiques de Pt/ZY (et ainsi une conversion totale à plus faible 
température que le n-hexane), en accord avec la polarité plus élevée de l’acétone par rapport à 
celle du n-hexane. 
Par ailleurs, d’après *Sanz et al., 2011+, l’interférence entre l’oxydation de deux composés 
mélangés est due à l’adsorption compétitive, le premier composé adsorbé étant alors le premier 
oxydé. La compétition entre les COV engendre une augmentation de la température nécessaire 
à l’oxydation totale. Ils ont ainsi observé sur un catalyseur Pt/Al2O3 que la conversion de 
l’acétate d’éthyle commence lorsque le toluène est totalement converti. Les composés oxygénés 
étant plus difficilement désorbés du platine, ils sont cependant les plus difficiles à oxyder. Ces 
derniers sont alors ceux qui contrôlent généralement la réaction globale. Enfin, [Mazzarino et 
Barresi, 1993] notent que les hydrocarbures adsorbés plus fortement peuvent limiter 
l’oxydation d’autres composés, alors que des COV plus réactifs n’influent pas. Les effets 
inhibiteurs seraient dus à la compétition à l’adsorption, et la sélectivité en dioxyde de carbone 
est alors influencée par la présence de plusieurs composés. 
 
Différents paramètres semblent ainsi intervenir lorsqu’un mélange de COV est dégradé : la 
force réductrice (plus l’un des COV est réducteur, plus le platine est activé, mais il est alors 
moins bien converti qu’un second composé moins réducteur), la polarité (un COV avec une 
polarité élevée est adsorbé préférentiellement et il est ainsi mieux converti) et la force 
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d’adsorption (le premier  COV adsorbé est le premier converti mais il faut considérer l’étape de 
désorption, et un COV adsorbé trop fortement limite la conversion d’autres composés). 
IV.2.c. Réactions de dégradation des COV 
Dans le cas d’une oxydation totale des COV, il y a production de dioxyde de carbone et d’eau. 
Les équations des réactions complètes pour les COV étudiés sont indiquées ci-dessous : 
   
- acétate d’éthyle : CH3COOC2H5  +  5 O2    4 CO2  +  4 H2O 
- acétone :  CH3COCH3  +  4 O2    3 CO2  +  3 H2O 
- 1,4-dioxane :  C4H8O2  +  5 O2    4 CO2  +  4 H2O 
- éthanol : C2H5OH  +  3 O2    2 CO2  +  3 H2O 
- n-hexane : 2 C6H14  +  19 O2    12 CO2  +  14 H2O 
- isopropanol : 2 CH3CH(OH)-CH3  +  9 O2    6 CO2  +  8 H2O 
- méthyléthylcétone :   2 CH3C(O)CH2CH3  +  12 O2    8 CO2  +  9 H2O 
- 1-propanol :  2 CH3CH2CH2OH  +  9 O2    6 CO2  +  8 H2O 
- toluène :  C6H5CH3  +  9 O2    7 CO2  +  4 H2O 
 
L’oxydation catalytique permet généralement de dégrader complètement les COV en CO2 et en 
eau, mais des sous-produits sont observés dans certains cas ([Sawyer et Abraham, 1994], [Scirè 
et al., 2010], [Sanz et al., 2011]). De plus, quelques applications en microréacteur permettent de 
dégrader de manière sélective les composés (partie III.1 du chapitre 2). Ainsi, l’étude des 
mécanismes a été effectuée afin de connaître les intermédiaires réactionnels mis en jeu lors de 
l’oxydation des COV considérés, dans le but d’identifier les éventuels sous-produits qui 
pourraient être détectés lors de ces travaux. Les sous-produits peuvent effectivement 
correspondre à des intermédiaires réactionnels formés lors de la dégradation partielle des 
COV, et l’étude des mécanismes d’oxydation peut alors être un outil de caractérisation afin de 
connaître la nature des composés produits. Les mécanismes d’oxydation (thermique et/ou 
catalytique) sont alors présentés pour chaque COV étudié. 
 
Cas de l’acétate d’éthyle : 
[Klaeyle, 1993] propose un mécanisme réactionnel de l’acétate d’éthyle par dégradation 
thermique (Figure 1.19).  
 
Figure 1.19 : schéma réactionnel de l’oxydation thermique de l’acétate d’éthyle, selon [Klaeyle, 1993] 
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Il y a tout d'abord abstraction d'un des atomes d'hydrogène ; par réarrangement ou par 
réaction, de l’éthylène (C2H4) et de l’acétaldéhyde (CH3CHO) sont alors formés, ainsi que des 
radicaux. Ceux-ci réagissent alors pour former finalement de l’acide acétique (CH3COOH) ainsi 
que du méthane (CH4) et ses produits d’oxydation. 
 
Par ailleurs, le schéma réactionnel de la Figure 1.20 est proposé par [Sawyer et Abraham, 1994] 
pour une réaction d’oxydation de l’acétate d’éthyle sur un catalyseur Pt/Al2O3. L’eau provient 
de l’humidité de l’air, elle est également produite par la réaction. Les produits marqués d’un 
astérisque correspondent à des composés stables en fin de réaction, il s’agit de l’acide acétique 
(CH3COOH), de l’acétone (CH3OCH3) et de l’éthylène (C2H4). L’éthanol (CH3CH2OH), 
l’acétaldéhyde (CH3CHO) et le diéthyléther (CH3CH2OCH2CH3) sont également des 
intermédiaires réactionnels proposés, mais ils sont oxydés à leur tour.  
 
 
Figure 1.20 : schéma réactionnel de l’oxydation catalytique de l’acétate d’éthyle,  
selon [Sawyer et Abraham, 1994] 
 
En comparant les deux mécanismes, il apparaît que l’oxydation de l’acétate d’éthyle, qu’elle 
soit thermique ou catalytique, semble conduire à la formation d’éthylène, d’acide acétique et 
d’acétaldéhyde, ce dernier pouvant éventuellement être dégradé à son tour. L’acétone, 
l’éthanol et le diéthyléther n’apparaissent pas dans le mécanisme d’oxydation thermique.  
 
Cas de l’acétone : 
Un mécanisme réactionnel en oxydation thermique est proposé par [Klaeyle, 1993] ; la Figure 




Figure 1.21 : schéma réactionnel de l’oxydation thermique de l’acétone, selon [Klaeyle, 1993] 
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L’abstraction d’un atome d’hydrogène de l’acétone conduit à la formation d’un radical, qui 
réagit ensuite pour former de la méthyléthylcétone (CH3CH2COCH3). Par ailleurs, la rupture 
d’une liaison C-C conduit à la formation de radicaux, qui mènent ensuite soit à la production 
de méthane (CH4) et de ses produits d’oxydation, soit à la production d’acétaldéhyde 
(CH3CHO). 
 
Par ailleurs, [Sharma et al., 1995+ proposent un mécanisme d’adsorption de l’acétone sur un 
catalyseur métallique, en présence d’oxygène :  
 
A  +  [ox*]    [A···ox*]    [A*···red*]    CO2  +  H2O  +  [red*] 
 
avec A : acétone 
 [ox*] : site oxydé du catalyseur 
 [red*] : site réduit du catalyseur 
 
Le COV est tout d’abord adsorbé à la surface du catalyseur, puis s’oxyde partiellement avant 
d’être complètement converti en dioxyde de carbone et en eau. Le catalyseur est réduit par la 
réaction mettant en jeu l’acétone, il est ensuite ré-oxydé par l’oxygène pour retrouver son état 
initial. Ce mécanisme correspond à une dégradation complète de l’acétone et ne permet pas de 
mettre en évidence un intermédiaire réactionnel. 
 
Cas du 1,4-dioxane : 
Un mécanisme présentant les intermédiaires réactionnels de la combustion d’un effluent riche 
en 1,4-dioxane est proposé par [Lin et al., 2009]. Il est présenté sur la Figure 1.22, où le « X » 
correspond à un accepteur d’atome d’hydrogène (H, O, OH ou tout autre radical). La liste des 
composés mis en jeu lors de la combustion du 1,4-dioxane est proposée ci-dessous, elle 
comprend plusieurs isomères : 
 
- (1) : ˙CH3 radical méthyle - (11) : C2H2O cétène 
- (2) : C2H2 acétylène - (12) : C2H4O éthènole 
- (3) : C2H4 éthylène - (13) : C2H4O acétaldéhyde 
- (4) : HCO˙ radical formyle - (14) : C2H5O˙ radical éthoxy 
- (5) : ˙C2H5 radical éthyle - (15) : C4H2 1,3-butadiyne 
- (6) : H2CO formaldéhyde - (16) : C4H4 vinylacétylène 
- (7) : ˙C3H3 radical propargyle - (17) : C4H6 1,3-butadiène 
- (8) : C3H4 allène - (18) : C3H4O méthylcétène 
- (9) : C3H4 propyne - (19) : C3H4O acroléine 




Figure 1.22 : schéma réactionnel de la combustion du 1,4-dioxane [Lin et al., 2009] 
 
[Lin et al., 2009+ indiquent également qu’un hydrocarbure saturé en oxygène tel que le  
1,4-dioxane est décomposé initialement par abstraction d’un atome d’hydrogène, et que cette 
réaction est dominante lors d’un processus de décomposition. Selon ce mécanisme, les 
composés finalement retrouvés à l’issue de la dégradation thermique du 1,4-dioxane sont le 
propyne (C3H4), la cétène (C2H2O), le 1,3-butadiyne (C4H2), la méthylcétène (C3H4O), et le 
méthoxyéthylène (C3H6O). 
 
Cas de l’éthanol : 
Le schéma réactionnel de l’oxydation thermique de l’éthanol est obtenu par analogie avec les 
mécanismes proposés par [Klaeyle, 1993] (Figure 1.23). L’arrachement d’un atome d’hydrogène 
sur les atomes de carbone produit deux radicaux différents qui, oxydés à leur tour, conduisent 
à la formation d’acétaldéhyde (CH3CHO) et d’alcool vinylique (CH2=CHOH). L’éthylène (C2H4) 
est également produit par réarrangement de l’un des radicaux. 
 
 
Figure 1.23 : schéma réactionnel de l’oxydation thermique de l’éthanol 
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Par ailleurs, en adaptant le mécanisme proposé par [Sawyer et Abraham, 1994] concernant 
l’oxydation d’un alcool primaire sur un catalyseur type Pt/Al2O3, le mécanisme catalytique de 
l’éthanol présenté sur la Figure 1.24 est obtenu. Dans ce cas, les intermédiaires proposés sont 
l’acétaldéhyde (CH3CHO) ainsi que l’acide acétique (CH3COOH). 
 
 
Figure 1.24 : schéma réactionnel de l’oxydation catalytique de l’éthanol, selon [Sawyer et Abraham, 1994] 
 
Enfin, [Ismagilov et al., 2008] proposent un mécanisme d’oxydation catalytique (Figure 1.25). Il 
passe également par la formation d’acétaldéhyde (CH3CHO). 
 
 
Figure 1.25 : schéma réactionnel de l’oxydation catalytique de l’éthanol, selon [Ismagilov et al., 2008] 
 
Alors que l’acétaldéhyde est proposé dans les trois mécanismes, il apparaît par ailleurs que ni 
l’alcool vinylique, ni l’éthylène et ni l’acide acétique ne sont communs aux mécanismes 
d’oxydation thermique et à ceux proposés dans le cas d’une oxydation catalytique. 
 
Cas du n-hexane : 
Un mécanisme réactionnel de l’oxydation thermique du n-hexane a été proposé par [Klaeyle, 
1993+, un schéma le résumant fait ainsi l’objet de la Figure 1.26. Après arrachement d’un atome 
d’hydrogène, la dégradation par pyrolyse est citée pour expliquer la dégradation des radicaux 
en alcènes (C2H2, CH3CH=CH2 et CH3CH2CH=CH2) et radicaux, eux-mêmes précurseurs 
d’éthylène (C2H4) et d’acétylène (C2H2). L’acétaldéhyde (CH3CHO) et le propionaldéhyde 
(CH3CH2CHO) sont respectivement issus de l’oxydation du radical éthyle (˙CH2CH3) et propyle 
(˙CH2CH2CH3). 
 
Figure 1.26 : schéma réactionnel de l’oxydation thermique du n-hexane, selon [Klaeyle, 1993] 
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Par ailleurs, [Dautzenberg et Platteeuw, 1970] indiquent que la catalyse du n-hexane par du 
platine peut conduire à la formation de benzène par déshydrocyclisation. Le benzène ne figure 
pas dans le mécanisme proposé pour l’oxydation thermique. 
 
Cas de l’isopropanol : 
Le mécanisme présenté sur la Figure 1.27 a été proposé par *Klaeyle, 1993+ dans le cas d’une 
oxydation thermique. L’acétone (CH3OCH3) est obtenue par élimination successive de deux 
atomes d’hydrogène, conduisant ensuite à la méthyléthylcétone (CH3CH2COCH3) par 
oxydation puis par combinaison avec un radical méthyle (˙CH3). L’abstraction d’un atome 
d’hydrogène de l’isopropanol peut également conduire à un second radical puis à la formation 
d’alcool allylique (CH3C(OH)=CH2) et de propylène (CH3CH=CH2), par élimination d’un 
second atome d’hydrogène ou par recombinaison du radical, respectivement. Le propylène est 
ensuite dégradé en méthane (CH4) et ses produits d’oxydation, ainsi qu’en éthylène (C2H4). 
 
 
Figure 1.27 : schéma réactionnel de l’oxydation thermique de l’isopropanol, selon [Klaeyle, 1993] 
 
Par ailleurs, *Sawyer et Abraham, 1994+ indiquent que l’oxydation catalytique de l’isopropanol 
sur Pt/Al2O3 conduit tout d’abord à la formation d’acétone (CH3COCH3), puis l’acétone est 
oxydée en dioxyde de carbone et en eau. Un mécanisme mettant également en jeu la formation 
de propylène (CH3CH=CH2) est proposé par [Ismagilov et al., 2008] (Figure 1.28). 
 
 
Figure 1.28 : schéma réactionnel de l’oxydation catalytique de l’isopropanol,  
selon [Sawyer et Abraham, 1994]  et [Ismagilov et al., 2008] 
 
L’acétone et le propylène sont communs aux mécanismes d’oxydation thermique et catalytique. 
La méthyléthylcétone, le méthane et l’éthylène (Figure 1.27) sont issus de la dégradation des 
composés précédents. Le mécanisme d’oxydation thermique indique également la présence 
d’alcool allylique. 
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Cas de la méthyléthylcétone : 
Un schéma réactionnel en oxydation thermique (Figure 1.29) a été proposé par [Klaeyle, 1993]. 
L’abstraction d’un atome d’hydrogène sur le groupement méthyle conduit à la formation 
d’éthylène (C2H4) par réarrangement intramoléculaire, puis d’acétaldéhyde (CH3CHO) par 
combinaison de radicaux. Si l’abstraction d’un atome d’hydrogène est effectuée en β du 
carbonyle, les mêmes produits que précédemment sont obtenus. Enfin, la méthylvinylcétone 
(CH3COCH=CH2) est obtenue par abstraction d’un atome d’hydrogène en α du carbonyle. La 
décomposition par pyrolyse de ce composé conduit, après combinaison des radicaux, au 
propylène (CH2=CHCH3), à l’éthylène (C2H4), au propanal (CH3CH2CHO) ainsi qu’au méthane 
(CH4) et à ses produits d’oxydation. 
 
 
Figure 1.29 : schéma réactionnel de l’oxydation thermique de la méthyléthylcétone, selon [Klaeyle, 1993] 
 
Par ailleurs, [Arzamendi et al., 2007] proposent deux mécanismes de combustion catalytique de 
la méthyléthylcétone par du platine. Un premier mécanisme concerne tout d’abord l’adsorption 
du COV sur le métal, puis la réaction d’oxydation entre le COV adsorbé et l’oxygène présent 
dans l’effluent. La première étape de cette réaction est l’étape limitante, alors que le composé 
intermédiaire est rapidement oxydé en CO2 et en eau. 
 
M  +  S    M-S 
M-S  +  O2   M’-S    CO2 + H2O + S 
 
avec M : méthyléthylcétone 
 S : site actif du catalyseur (platine) 
 M’-S : composé intermédiaire partiellement oxydé (non précisé) 
 
Un second mécanisme induisant une réaction entre deux espèces adsorbées à la surface du 
catalyseur est également proposé, les deux espèces étant ici la méthyléthylcétone et l’oxygène ; 
l’étape limitante est ici la réaction entre les deux espèces adsorbées. 
 
M  +  S    M-S 
O2  +  2 S    2 O-S 
M-S  +  O-S    CO2 + H2O + 2 S 
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Les mécanismes proposés par [Arzamendi et al., 2007] indiquent ainsi de quelle manière le 
platine intervient lors de la réaction totale d’oxydation catalytique, mais ne permettent pas de 
caractériser les intermédiaires réactionnels. 
 
Cas du 1-propanol : 
Un mécanisme d’oxydation thermique, inspiré des mécanismes de [Klaeyle, 1993], est proposé 
sur la Figure 1.30. L’abstraction d’un atome d’hydrogène peut se faire sur trois carbones 
différents, formant alors trois radicaux. Ils sont alors oxydés à leur tour, produisant du 
propanal (CH3CH2CHO) ainsi que deux énols (CH3CH=CHOH et CH2=CHCH2OH). Du 
propylène (CH3CH=CH2) peut également être obtenu par recombinaison d’un des radicaux, 
conduisant ensuite à la formation d’éthylène (C2H4) ainsi que de méthane (CH4) et ses produits 
d’oxydation. La dégradation par pyrolyse de l’un des trois radicaux produit de l’éthylène et un 
radical, qui, après oxydation, conduit à la formation de formaldéhyde (CH2=O). 
 
 
Figure 1.30 : schéma réactionnel de l’oxydation thermique du 1-propanol 
 
Un mécanisme d’oxydation catalytique (Pt/Al2O3) d’un alcool primaire est par ailleurs proposé 
par [Sawyer et Abraham, 1994] ; le mécanisme adapté à l’oxydation du 1-propanol est alors 
présenté sur la Figure 1.31. Il passe par deux intermédiaires réactionnels, à savoir le propanal 
(CH3CH2CHO) et l’acide propanoïque (CH3CH2COOH). 
 
 
Figure 1.31 : schéma réactionnel de l’oxydation catalytique du 1-propanol,  
selon [Sawyer et Abraham, 1994] 
 
Alors que le propanal figure dans les deux mécanismes proposés, l’acide propanoïque ne figure 
pas dans le mécanisme d’oxydation thermique, qui indique par contre la présence de deux 
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énols, de propylène et de formaldéhyde, en plus des composés généralement retrouvés dans les 
mécanismes d’oxydation thermique, à savoir le méthane et ses dérivés, ainsi que l’éthylène. 
 
Cas du toluène : 
Selon [Klaeyle, 1993], trois réactions peuvent expliquer la dégradation thermique du 
toluène (Figure 1.32) : l’abstraction d’un atome d’hydrogène sur le groupement méthyle, la 
rupture de la liaison entre le cycle aromatique et le groupement méthyle, et l’abstraction d’un 
atome d’hydrogène sur le cycle aromatique. Pour chacun des radicaux formés, au moins deux 
processus peuvent intervenir, conduisant à la formation de benzaldéhyde (C6H5CHO) et 
d’alcool benzylique (C6H6CH2OH), de benzène (C6H6) et de phénol (C6H5OH), ainsi que de 




Figure 1.32 : schéma réactionnel de l’oxydation thermique du toluène, selon [Klaeyle, 1993] 
 
Par ailleurs, [Ge et al., 2005+ proposent un mécanisme d’oxydation catalytique du toluène 
passant par deux intermédiaires réactionnels, à savoir le benzaldéhyde (C6H5CHO) puis l’acide 
benzoïque (C6H5COOH). L’oxydation de ce dernier peut éventuellement passer par la 
formation d’anhydride maléique (HO(C=O)CH=CH(C=O)OH), ce composé n’étant pas 
représenté sur la Figure 1.33. 
 
 
Figure 1.33 : schéma réactionnel de l’oxydation catalytique du toluène, selon [Ge et al., 2005] 
 
Mis à part le benzaldéhyde, aucun des composés proposés par les mécanismes ne sont 
communs à l’oxydation thermique et à la dégradation catalytique du toluène. Il apparaît par 
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Le Tableau 1.12 (page suivante) récapitule les différents intermédiaires réactionnels mis en jeu 
dans les mécanismes d’oxydation thermique et catalytique proposés (une triple liaison est 
représentée par le signe « =- »). Il apparaît que les composés intermédiaires comprennent un à 
quatre atomes de carbone, sans considérer les composés aromatiques provenant de l’oxydation 
du toluène. Les composés intermédiaires comprenant un seul carbone sont observés lors de 
l’oxydation des tous les COV, excepté lors de l’oxydation du 1,4-dioxane et du toluène. Par 
ailleurs ces derniers sont les COV étudiés dont l’oxydation produit le plus d’intermédiaires 
réactionnels composés d’au moins trois atomes de carbone. 
La connaissance des mécanismes réactionnels de dégradation des COV, et ainsi la nature des 
composés intermédiaires ou des produits d’oxydation partielle, pourra éventuellement 
permettre d’identifier des sous-produits présents à l’issue de l’oxydation catalytique des COV 
étudiés dans le microréacteur. 
Conclusion du premier chapitre 
En 1988, les émissions totales de COV en France étaient dues pour moitié à l’activité humaine, 
l’autre moitié provenant de sources naturelles *CITEPA, 2011+. Des effets de la présence des 
COV dans l’air ont alors été observés, au niveau humain et d’un point de vue écologique. Les 
travailleurs exposés à ces produits développent diverses maladies, allant de l’allergie cutanée à 
l’intoxication des tissus ou des gènes. Par ailleurs, la perturbation du cycle de Chapman 
engendre la formation d’ozone, précurseur d’une pollution photochimique nocive à l’homme 
comme à l’environnement ; les COV participent également à l’effet de serre. C’est pourquoi des 
procédés de traitement des effluents ont été développés au niveau industriel, afin de réduire les 
émissions dans l’atmosphère. En 2006, la part des émissions anthropiques de COV ne 
représentaient plus que 35 % des émissions totales [CITEPA, 2011], notamment grâce au 
développement de procédés de dégradation des COV. Ils peuvent être de type récupératifs ou 
destructifs. Ils sont généralement très performants, mais ils sont peu adaptés à un traitement 
d’effluent avec de faibles débits et/ou concentrations, ou à de petites industries. Parmi les 
procédés actuellement utilisés en industrie, l’oxydation catalytique est peu développée, bien 
qu’elle présente divers avantages. De plus, les performances des procédés d’oxydation à base 
de platine montrent des résultats encourageants puisque les COV sont généralement convertis 
totalement en CO2 et en eau. C’est pourquoi le platine métallique est utilisé en tant que 
catalyseur dans le procédé étudié dans le cadre de ce travail. Ce procédé repose sur l’utilisation 




Tableau 1.12 : récapitulatif des intermédiaires réactionnels mis en jeu  
lors des réactions d’oxydations thermique et catalytique des COV considérés 
 
   
















































































































e méthane CH4 x x x  x x x x  
méthanol CH3OH x x x  x x x x  
acide formique HCOOH x x x  x x x x  

















éthylène C2H4  x x x x x x x  
acétylène C2H2    x x     
éthanol CH3CH2OH  x        
acide acétique CH3COOH  x x       
acétaldéhyde CH3CHO x x x x x x    
cétène CH2=O=O    x      

















propylène CH3CH=CH2     x x x x  
acétone CH3COCH3  x      x  
propanal CH3CH2CHO     x x x   
acide propanoïque CH3CH2COOH       x   
prop-1-èn-2-ol CH3C(OH)=CH2        x  
prop-1-èn-1-ol CH3CH=CHOH       x   
propadiène CH2=C=CH2    x      
propyne HC=-CH3    x      
méthylcétène CH3CH=C=O    x      
acroléine CH2=CHCH=O    x      
méthoxyéthylène CH3=CH-O-CH3    x      


















diéthyléther CH3CH2OCH2CH3  x        
méthyléthylcétone CH3CH2COCH3 x       x  
but-1-ène CH3CH2CH=CH2     x     
1,3-butadiyne CH=-C-C=-CH    x      
vinylacétylène CH2=CHC=-CH    x      
1,3-butadiène CH2=CHCH=CH2    x      













benzène C6H6         x 
alcool benzylique C6H5-CH2OH         x 
benzaldéhyde C6H5-CH=O         x 
acide benzoïque C6H5-COOH         x 
phénol C6H5-OH         x 
crésol CH3-C6H5-OH         x 
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Chapitre 2 :  
 
 









Les réacteurs microstructurés sont définis généralement comme étant des réacteurs chimiques 
miniaturisés, et qui nécessitent d’utiliser pour leur fabrication, au moins partiellement, des 
techniques de précision telles que les microtechnologies. La mise en œuvre d’un microréacteur 
nécessite plusieurs choix parmi les diverses possibilités de fabrication d’un tel procédé 
(matériaux, techniques de gravure et de dépôt du catalyseur, assemblage, chauffage), dont les 
caractéristiques peuvent être ainsi aussi diverses que variées. Ils peuvent être adaptés, en 
particulier, à l’oxydation catalytique de COV en phase gazeuse. Du fait de leurs dimensions 
réduites, les microréacteurs présentent de nombreux atouts par rapport aux réacteurs 
classiquement utilisés en industrie. Le développement d’un microréacteur catalytique pour le 
traitement des COV permettrait de pallier des inconvénients que présentent certains procédés 
actuels, en particulier en termes d’adaptabilité aux différentes applications.  
Après un bref historique, une présentation générale des appareils microstructurés est proposée 
dans une première partie, en indiquant les intérêts industriels offerts par l’utilisation des 
microréacteurs plus particulièrement. La mise en œuvre ainsi que la technologie des 
microréacteurs sont alors présentées. Le choix du matériau est la première étape avant de 
construire un tel procédé, il faut ensuite déterminer la technique de gravure de canaux à 
employer. Il existe par ailleurs plusieurs méthodes de dépôt du catalyseur, de même que pour 
l’assemblage des plaques microstructurées. Enfin, des exemples d’application aux réactions 
d’oxydation en phase gazeuse sont présentés. Alors que des réactions d’oxydation ménagées 
peuvent être envisagées dans des microréacteurs catalytiques, d’autres applications permettent 
la combustion totale des COV. 
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I. Présentation générale 
Les microtechnologies sont apparues au début des années 1980, avec le développement de 
l’informatique. Adaptées au génie de la réaction quelques années plus tard, une des premières 
publications sur le sujet est éditée en 1986 ; elle rapporte la construction d’un microréacteur 
structuré [Löhder et Bergann, 1986]. On parle du premier micro-échangeur en 1989 [Schubert et 
al., 1989] et les études sur les énergies mises en jeu ainsi que sur les applications possibles des 
microréacteurs se multiplient dans les années 1990 [Wegeng et al., 1996]. A partir de 1995, des 
projets importants se développent, notamment l’oxydation d’alcool en aldéhyde : tout d’abord 
par Wörz en laboratoire, puis par BASF en production ; les applications en chimie et biologie 
voient peu à peu le jour [Ehrfeld, 1995]. La première conférence internationale sur les 
microtechnologies (International Conferences on Microreaction Technology, IMRET 1) a lieu en 
février 1997 à Francfort sur le Main, en Allemagne. Ce rassemblement se déroule depuis 
presque tous les ans à travers le monde entier, le congrès IMRET 12 est ainsi prévu à Lyon en 
février 2012. Les recherches sur les microstructures ainsi que leurs applications se multiplient 
alors, accroissant l’intérêt des industriels. En 2002, le marché du microréacteur (ventes et 
services) engendrait déjà près de 35 millions de dollars par an. [Jähnisch et al., 2004] 
De nos jours, les microtechnologies sont donc en pleine expansion dans différents domaines 
d’applications, notamment depuis que de nombreuses applications chimiques sont apparues. Il 
est cependant très difficile de chiffrer le nombre d’industries qui utilisent réellement ces 
technologies, car peu d’études menées sur les microréacteurs par les laboratoires d’industries 
sont publiées. En effet, la pertinence d’une utilisation industrielle de ces outils et les enjeux 
associés sont très importants, et les profits économiques engendrés sont loin d’être négligeables 
- les avantages des microtechnologies sont présentés plus loin. L’optimisation de ce type de 
procédés pourrait conduire à une amplification accrue du marché des réacteurs 
microstructurés ces prochaines années. 
Les différents types d’appareils microstructurés sont tout d’abord brièvement décrits dans une 
première partie, en présentant plus particulièrement les microréacteurs. Les divers avantages 
liés aux dimensions réduites de ce type de procédé sont ensuite exposés, en indiquant 
également les intérêts industriels apportés par les microréacteurs. 
I.1. Appareils microstructurés et microréacteur 
Il existe différents types d’appareils microstructurés, ils sont adaptés à différentes applications 
qui vont de l’opération unitaire à la réaction chimique. Dans un procédé, les appareils 
microstructurés peuvent être placés en série, afin d’effectuer par exemple une réaction puis une 
séparation de phases.  
La plupart des microstructures sont utilisées pour effectuer des opérations unitaires. Il existe 
plusieurs technologies selon le besoin : 
- micro-mélangeurs et micro-contacteurs : ils permettent de mettre en contact deux fluides, qu’ils 
soient miscibles ou immiscibles. Le but est de les homogénéiser rapidement, de favoriser le 
transfert de matière ou encore de créer une dispersion à propriétés contrôlées. [Aubin et 
Xuereb, 2008] 
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- micro-échangeurs : ils assurent un transfert de chaleur, soit entre un fluide et la paroi 
(refroidisseur ou réchauffeur électrique), soit entre deux fluides. Les fluides peuvent être 
liquides ou gazeux, et éventuellement changer d’état dans le cas d’un micro-évaporateur ou 
d’un micro-condenseur. [Gruss, 2002] 
- micro-séparateurs, micro-extracteurs et micro-concentrateurs : ce sont des outils utilisés dans les 
étapes de traitement des réactifs ou des produits de réactions chimiques, dans un but de 
purification ou d’analyse. Ils sont encore peu développés mais cependant déjà utilisés en 
recherche et développement pour la préparation d’échantillons pour l’analyse, surtout dans les 
domaines de l’environnement et des sciences de la vie. *ALCIMED, 2006] 
 
Les microréacteurs - qui font l’objet de cette étude - permettent de mettre en œuvre diverses 
réactions chimiques. Ces réactions peuvent être effectuées en phase liquide ou en phase 
gazeuse, mais également en système bi- voire triphasique. Les microréacteurs comprennent 
une structure tridimensionnelle, dont les dimensions intérieures varient entre le micron et le 
millimètre. C’est pourquoi les termes de nanoréacteur, milliréacteur ou miniréacteur peuvent 
également être employés, selon les dimensions.  
En général, les structures sont formées de microcanaux parallèles dans lesquels vont s’effectuer 
les réactions chimiques. Ils peuvent être droits ou coudés, cylindriques ou parallélépipédiques, 
lisses ou rugueux, ou encore reliés entre eux, ou recouverts de catalyseur, < Il existe une 
multitude de possibilités, selon les usages. Il existe également des microcanaux où différents 
types de contacteurs sont insérés afin d’améliorer le contact entre deux fluides : tamis 
interfacial, sections en Y ou en T, ou encore mélangeur statique. [Kashid et Kiwi-Minsker, 2009] 
Les canaux sont généralement gravés dans des plaques appelées « éléments », qui peuvent être 
multipliées pour augmenter le nombre de canaux, et donc le débit de passage. On nomme alors 
« unité » ou « stack » un ensemble d’éléments. Pour pouvoir utiliser une unité, il faut l’insérer 
dans un châssis (« housing ») qui va comprendre les connectiques d’entrée et de sortie des 
fluides vers l’extérieur. La Figure 2.1 schématise ce type d’assemblage. [Ehrfeld et al., 2000] 
[Jähnisch et al., 2004] 
 
 
Figure 2.1 : assemblage d’une microstructure dans un châssis 
 
Le dispositif obtenu peut être soit placé en série avec un second appareil d’un autre type, c’est 
le « set-up », soit placé en parallèle avec d’autres microréacteurs identiques, c’est ce qu’on 
appelle le « numbering-up ». Cet atout propre aux microstructures est un de leurs intérêts 
majeurs par rapport aux procédés industriels plus traditionnels, car le « numbering-up » 
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permet un changement d’échelle tout en gardant les caractéristiques de la structure initiale. Les 
divers avantages liés à l’utilisation de microréacteurs sont alors expliqués dans la partie 
suivante. 
I.2. Atouts structurels des microréacteurs et intérêts industriels 
Les microréacteurs présentent divers avantages, principalement dus à leurs dimensions 
réduites (Figure 2.2). De manière directe, elles induisent une réduction des volumes 
réactionnels ainsi que l’utilisation d’une plus faible quantité de catalyseur ; les coûts 
opérationnels sont donc moindres par rapport à un réacteur conventionnel. De plus, comme les 
distances sont diminuées, les transferts de chaleur et de matière sont facilités.  
 
 
Figure 2.2 : atouts des microréacteurs dus à leurs dimensions réduites 
 
Le principal paramètre d’un microréacteur est sa surface spécifique de contact, correspondant 
au ratio de la surface des canaux sur le volume interne du microréacteur (soit S/V). Cette 
surface spécifique est très élevée dans le cas des microstructures, généralement comprise entre 
10 000 et 50 000 m²/m3. Cela permet d’augmenter le transfert de matière, et les temps de 
diffusion à l’intérieur des canaux sont très courts. Le Tableau 2.1 propose la comparaison de 
quelques caractéristiques entre un microréacteur et un réacteur conventionnel. Les 
caractéristiques révèlent certains atouts des microréacteurs : volume faible, surface spécifique 
de contact importante, coefficient d’échange thermique élevé, et consommation énergétique 
basse. D’autres avantages sont liés au caractère laminaire et très symétrique des flux de matière 
au sein des canaux. Dans le cas de fluides multiphasiques, chaque phase est très ordonnée, 
grâce aux forces de surfaces et aux forces interfaciales ; des interfaces spécifiques sont alors 
obtenues, améliorant ainsi les conditions de la réaction.  
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Tableau 2.1 : comparaison de quelques caractéristiques pour un microréacteur et un réacteur conventionnel,  
d’après [Jähnisch et al., 2004] et [Keil, 2004] 
caractéristique microréacteur réacteur conventionnel 
volume du réacteur 1 µL à quelques μL 100 mL à plusieurs litres 
surface spécifique de contact plusieurs dizaines ou milliers de m²/m3 100 m²/m3 au maximum 
surface des interfaces 
5000 à 50 000 m²/m3 en liq/liq, 
20 000 m²/m3 en gaz/liq au maximum 
environ 100 m²/m3 en liq/liq, 
jusqu’à 2000 m²/m3 en gaz/liq 
épaisseur du film environ 25 μm environ 250 µm 
temps de mélange moins d’une seconde plusieurs dizaines de secondes 
coefficient d’échange 
plus de 25 000 W/m²/K pour les liquides, 
plusieurs milliers de W/m²/K pour des gaz 
beaucoup plus faible 
énergie requise 
ex : pour obtenir une émulsion donnée, il 
faut environ dix fois moins d’énergie avec 
un micromixer qu’avec une turbine 
plus importante 
 
Dans la plupart des cas, les mécanismes physiques et les cinétiques classiques peuvent-être 
appliqués, d’où la possibilité d’effectuer des simulations permettant de calculer la distribution 
du temps de séjour dans les canaux. Le temps de passage est généralement très faible dans un 
microréacteur. 
Par ailleurs, le coefficient de transfert de chaleur est élevé à l’intérieur des microcanaux ; sa 
valeur étant inversement proportionnelle au diamètre des canaux, elle avoisine généralement 
25 kW/m²/K. Ainsi, la chauffe et le refroidissement des mélanges réactionnels sont très rapides, 
d’où l’intérêt de l’utilisation de microréacteurs pour des réactions très endo- ou exothermiques. 
Les conditions sont généralement isothermes, et les points chauds ainsi que l’accumulation de 
chaleur sont supprimés : les réactions secondaires indésirables sont par conséquent entravées, 
engendrant ainsi une plus grande sélectivité de la réaction, un rendement amélioré et une 
qualité de produit optimisée. Les impacts environnementaux sont donc réduits si l’application 
s’effectue à grande échelle. De plus, comme les transferts de chaleur sont facilités, la puissance 
nécessaire pour chauffer ou refroidir un microprocédé est plus faible que celle nécessaire à un 
réacteur conventionnel, la consommation d’énergie est donc réduite.  
Enfin, du point de vue de la sécurité, le potentiel dangereux de certaines réactions hautement 
exothermiques, explosives ou effectuées en conditions limites, est très réduit. En cas 
d’utilisation de substances toxiques, de travail sous fortes pressions ou encore de réactions 
menées à très hautes températures, la sécurité du procédé est également accrue. Le faible 
encombrement des microréacteurs permet par ailleurs de les placer de façon à limiter le 
transport et le stockage des produits.  
Il faut finalement noter que les paramètres du procédé tels que pression, température, temps de 
passage et débit peuvent être facilement contrôlés, permettant de gérer parfaitement la réaction 
mise en jeu. [Jähnisch et al., 2004] [Ehrfeld et al., 2000] [Kiwi-Minsker et Renken, 2005] [Keil, 
2004] [Kralisch et Kreisel, 2007] 
 
Cependant, malgré tous les avantages proposés par les microréacteurs, il existe quelques 
inconvénients mineurs à leur utilisation. Premièrement, d’un point de vue calculatoire, il existe 
des écarts avec les équations macroscopiques classiques (Langmuir-Hinshelwood), surtout en 
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phase gazeuse ; cela peut ainsi poser des problèmes lors de simulations [Keil, 2004]. Dans un 
second temps, s’équiper de multiples petites unités représente aujourd’hui encore un surcoút 
par rapport à l’investissement nécessaire pour une unité de production traditionnelle, mais cet 
aspect économique doit être compensé par le gain en termes de sécurité et/ou de qualité du 
produit [Aubin et Xuereb, 2008]. De plus, la durée de vie des microréacteurs est plus faible 
qu’un réacteur traditionnel, car il existe un phénomène d’encrassement des microcanaux qui 
n’est pas encore maîtrisé et pousse au changement de la structure plus ou moins régulièrement, 
selon le type de réaction mise en jeu [Kralisch et Kreisel, 2007]. Enfin, il a été montré que la 
fabrication de microréacteurs (surtout s’ils sont construits en acier inox) est matériellement et 
énergétiquement plus consommatrice que la fabrication des équipements de production plus 
conventionnels : une étude du cycle de vie (Life Cycle Assessment : LCA) a été menée par 
[Kralisch et Kreisel, 2007] afin de comparer les aspects environnementaux et les impacts 
potentiels qu’induit la fabrication d’un produit chimique, en réacteur batch à double enveloppe 
ou en mode continu dans un microréacteur.  
La réaction étudiée est la synthèse du m-anisaldéhyde sur lithium, effectuée sous haute sécurité 
car étant très exothermique ; le dispositif réactionnel nécessite ainsi un refroidissement 
important pour éviter l’emballement de la réaction. De nombreux paramètres sont pris en 
compte dans l’étude pour considérer l’ensemble du système, que ce soit le cycle de vie de 
chaque produit utilisé, l’approvisionnement en gaz inerte et en énergie, le traitement ainsi que 
le transport des déchets, les différents équipements nécessaires, < Cette étude a été effectuée à 
l’échelle du laboratoire mais également à celle de la production. Il en résulte que le passage du 
réacteur batch au microréacteur en continu semble réduire de façon significative les impacts 
environnementaux potentiels, malgré la durée de vie limitée des microréacteurs qui engendre 
leur remplacement régulier. En effet, la fabrication des microréacteurs considérés dans l’étude 
induit des émissions de chrome et de nickel lors de la production de l’inox. Bien qu’une cuve 
agitée soit également fabriquée en acier inoxydable, son remplacement reste exceptionnel. 
Cependant, les économies engendrées par l’utilisation d’un microréacteur sont multiples : 
diminution de la consommation d’énergie, réduction de l’utilisation de solvants, amélioration 
du rendement de la réaction (28% d’augmentation à l’échelle industrielle), < L’intérêt 
écologique est donc important. La seule petite restriction à l’intensification de ce procédé 
concerne la fabrication de l’inox, il conviendrait ainsi de pouvoir prolonger la durée de vie des 
microréacteurs, que ce soit pour des raisons environnementales ou économiques. 
 
L’utilisation des microréacteurs est encore limitée en industrie, car il reste parfois des 
problèmes technologiques qu’il faut optimiser, comme la répartition équilibrée des flux 
entrants dans les canaux ou encore certains problèmes de connectique lors de l’emploi d’un 
microréacteur au sein d’un procédé plus traditionnel. Par ailleurs, l’encrassement des 
microcanaux est un phénomène parfois irrémédiable, et changer toute la structure peut devenir 
coúteux au fil du temps malgré la facilité de l’opération. Enfin, les industriels présentent 
quelquefois une certaine réticence à abandonner des procédés utilisés depuis de nombreuses 
années (en batch généralement), car ils sont bien maîtrisés et par conséquent fiables. La 
complexité des microprocédés peut paraître impressionnante, mais au vu des avantages 
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proposés par les microréacteurs, il semble que l’industrie s’y intéresse tout de même de plus en 
plus. 
Comme évoqué précédemment, les microstructures permettent de produire suivant un concept 
d’intensification des procédés, le « numbering-up », schématisé sur la Figure 2.3. Il s’agit de 
mettre en parallèle plusieurs microréacteurs, pour produire la quantité de produit souhaitée 
(sachant que la capacité de production peut difficilement dépasser la tonne/heure). L’avantage 
majeur par rapport au « scale-up » est de pouvoir passer directement et rapidement de l’échelle 
des essais à celle de la production, limitant ainsi les risques intrinsèques à tout changement 
d’échelle (dégradation de la qualité du produit, pertes des performances énergétiques, <). La 
mise en parallèle de microréacteurs permet donc de produire à grande échelle tout en 
conservant les avantages des petits volumes. Il est également possible de combiner différents 
types d’appareils microstructurés afin d’effectuer diverses opérations en série : par exemple, 
réaction puis séparation des produits. 
 
 
Figure 2.3 : « scale-up » et « numbering-up », de la recherche à la production 
 
Les microstructures représentent ainsi un nouvel outil pour la chimie et les procédés, 
particulièrement adapté aux réactions rapides et/ou hautement exo- ou endothermiques. Elles 
permettent d’étudier ces réactions à l’échelle du laboratoire en envisageant une production 
dans de courts délais, mais également d’intensifier un procédé existant. Les réacteurs 
microstructurés sont déjà beaucoup étudiés et utilisés pour l’optimisation de synthèses, mais 
leur usage à des fins catalytiques n’est pas encore assez exploité ; l’une des raisons principales 
est la difficulté à introduire un catalyseur solide dans les microcanaux. Mais les potentiels des 
microréacteurs catalytiques se découvrent peu à peu et s’étudient ainsi de plus en plus au 
niveau industriel. [Ehrfeld et al., 2000] [Jähnisch et al., 2004] [Kiwi-Minsker et Renken, 2005] 
[Aubin et Xuereb, 2008] 
 
Les divers avantages liés à l’utilisation des microréacteurs se répercutent ainsi sur des intérêts 
économiques et environnementaux, et proposent une utilisation simple et sécurisée en flux 
continu, tout en profitant d’un gain de place car les appareils microstructurés sont peu 
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encombrants par rapport aux procédés traditionnels. La partie suivante traite alors de la mise 
en œuvre des microréacteurs, afin de mieux comprendre les caractéristiques qui leur sont 
propres. 
II. Mise en œuvre et technologie des microréacteurs 
Pour fabriquer un microréacteur, la première étape consiste à définir le type de matériau utilisé 
pour la structure, puis un procédé adapté est appliqué pour l’obtention des microcanaux. Dans 
le cas d’un microréacteur catalytique, un catalyseur est alors inséré dans les canaux, par 
garnissage ou par recouvrement des parois. Enfin, les plaques sont assemblées puis insérées 
dans un châssis qui permet la connexion à une alimentation et à une sortie. Les différentes 
étapes de fabrication d’un microréacteur catalytique sont ainsi présentées dans cette partie, les 
techniques utilisées pour le chauffage du microréacteur sont également exposées. 
II.1. Matériaux et microcanaux 
II.1.a. Choix du matériau 
Différents matériaux peuvent être utilisés pour fabriquer les plaques microstructurées. Le 
Tableau 2.2 regroupe les différents matériaux possibles pour la construction d’un 
microréacteur, en fonction des caractéristiques principales à considérer.  
 







aptitude à la  
mise en forme 
coût 
polymère mauvaise mauvaise moyenne bonne peu élevé 
verre mauvaise bonne très bonne bonne correct 
céramique moyenne très bonne mauvaise moyenne correct 
silicium bonne très bonne mauvaise bonne correct 
métal bonne bonne mauvaise bonne peu élevé 
 
Les polymères sont plutôt utilisés pour des applications à température ambiante ou inférieure à 
200°C, car leurs propriétés changent au-delà de cette température. Par contre, la céramique est 
bien adaptée à une utilisation à haute température, de plus ce matériau est stable vis-à-vis de la 
corrosion. L’utilisation de plaques de silicium permet également d’appliquer des températures 
élevées (le point de fusion de la silice est proche de 1412°C), et les transferts de chaleur sont 
favorisés. Les métaux permettent eux aussi des transferts thermiques importants, mais leur 
structure peut réagir avec l’effluent. Enfin, le verre est surtout utilisé pour sa transparence mais 
il présente des risques de casse élevés. Il faut donc considérer un certain nombre de paramètres 
afin de trouver le matériau adéquat aux contraintes imposées par le procédé. [Kusakabe et al., 
2001-a] [Mills et al., 2007] 
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Une étude a été menée par [Steinfeldt et al., 2003] afin de comparer les performances de deux 
microréacteurs, l’un étant fabriqué en acier inoxydable et l’autre en titane. La réaction étudiée 
est celle de la déshydrogénation oxydative du propène en propane, sur un catalyseur composé 
d’oxyde de vanadium supporté sur une couche d’alumine (VOx/Al2O3). 
D’après les résultats expérimentaux, il apparaît une légère différence de sélectivité entre les 
deux microréacteurs lorsque la température augmente ; les résultats issus du modèle cinétique 
montrent également une déviation pour le microréacteur en acier inoxydable. Cela s’explique 
par le fait que l’acier inoxydable présente une certaine activité catalytique au delà de 500°C, en 
plus de celle apportée par le catalyseur. L’activité du titane est par contre négligeable, 
certainement à cause de la formation d’une couche d’oxyde TiO2, qui empêcherait l’interaction 
entre le titane et le catalyseur. Il convient ainsi de prendre en compte une éventuelle interaction 
avec le catalyseur et/ou le milieu réactionnel lors du choix d’un matériau supportant un 
catalyseur. 
II.1.b. Gravure des microcanaux 
L’obtention des microcanaux peut se faire selon plusieurs techniques : alors que la plupart des 
techniques sont abrasives (usinage, gravure), certaines se font par accumulation de matière 
(fusion sélective au laser, stéréolithographie). D’autres encore utilisent la transformation de la 
matière, que ce soit d’un point de vue mécanique (moulage, emboutissage) ou d’un point de 
vue chimique (cristallisation). Le Tableau 2.3 indique les procédés utilisés pour graver les 
microcanaux en fonction du type de matériau. [Brand et al., 2006] 
 
Tableau 2.3 : techniques de gravure des microcanaux en fonction du matériau de la plaque 







moulage par injection 
micro-usinage 
mécanique 
cristallisation gravure humide projection emboutissage à chaud 
micro-usinage  
au laser 
gravure isotropique  
(sèche ou humide) 
gravure isotropique stéréolithographie micro-usinage au laser 
gravure chimique 
sèche 
gravure au laser sablage - microstéréolithographie 
gravure chimique 
humide 
sablage - - - 
fusion sélective  
au laser 
 
Il existe ainsi de nombreux procédés permettant d’obtenir des microcanaux. Une multitude de 
géométries est alors possible, que ce soit au niveau de la section des canaux (ronde, carrée ou 
rectangulaire), du trajet qu’ils empruntent (coudes ou courbes), ou encore des intersections 
possibles entre deux canaux (Y ou T), dans le cas des micro-mélangeurs par exemple. 
 
Les dimensions des microcanaux sont la plupart du temps inférieures à 500 µm de diamètre. Il 
a été montré que, dans le cas d’écoulements liquides, une déviation par rapport aux valeurs 
théoriques du produit du facteur de friction par le nombre de Reynolds est observée dans 
certains cas lorsque le diamètre hydraulique des microcanaux est inférieur à 100 µm. Une étude 
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supplémentaire a cependant montré qu’il est possible d’obtenir des résultats proches des 
valeurs théoriques de perte de charge pour des canaux de 25 µm à 150 µm, à condition de 
considérer la rugosité surfacique des microcanaux. Cependant, des dimensions trop petites 
peuvent engendrer un effet de raréfaction des gaz : par exemple pour un gaz existant dans les 
conditions normales de température et de pression, la longueur caractéristique du microcanal 
doit être supérieure à 50 µm pour maintenir un milieu considéré comme continu. Afin de 
maîtriser les limitations sur les débits et les pertes de charge, l’utilisation de microcanaux en 
parallèle est alors fréquente. Les faibles dimensions des microcanaux combinées aux propriétés 
des fluides permettent généralement d’obtenir un profil d’écoulement laminaire dans les 
microréacteurs. [Mills et al., 2007] 
 
Les matériaux utilisés pour la fabrication d’un microréacteur doivent ainsi être adaptés à son 
utilisation, plusieurs caractéristiques physico-chimiques devant être considérées. Le choix de la 
technique utilisée pour graver les microcanaux dépend des caractéristiques géométriques 
voulant être obtenues, ainsi que des moyens techniques. Alors que le verre est plutôt réservé à 
des études d’écoulements de par sa transparence, des plaques de silicium, de métal ou de 
céramique sont généralement utilisées pour la construction d’un microréacteur catalytique. 
L’incorporation du catalyseur doit alors être effectuée dans les microgravures. La partie 
suivante expose ainsi les différentes méthodes utilisées pour insérer un catalyseur dans des 
microcanaux. 
II.2. Dépôt d’un catalyseur 
Une fois les microcanaux gravés dans la plaque, l’étape suivante dans la construction d’un 
microréacteur catalytique est d’introduire le catalyseur dans le système. Celui-ci peut être 
inséré à l’intérieur des canaux sous forme de garnissage ; un garnissage occupe tout le volume 
des microcanaux, et il peut être structuré ou non. Le catalyseur peut également être déposé 
directement sur les parois. Ce dernier cas est le plus fréquemment mis en œuvre. 
 
Le garnissage non structuré est le plus simple à mettre en place dans un microréacteur, 
puisqu’il consiste à introduire le catalyseur sous forme de poudre ou de grains fins à l’intérieur 
des canaux. Cette solution est cependant peu exploitée car il existe quelques inconvénients non 
négligeables à l’utilisation d’un garnissage non structuré, tels que la perte de charge engendrée 
qui est importante, ou encore le profil axial de température qui est très prononcé et entraîne la 
formation de points chauds. De plus, une grande quantité de catalyseur est nécessaire par 
rapport aux autres types de dépôts possibles. Ce type de technologie a été néanmoins utilisé 
pour certaines applications, par exemple pour la dégradation du méthanol sur Pd/ZnO. [Kiwi-
Minsker et Renken, 2005] 
Le garnissage structuré est par contre bien plus complexe à mettre en œuvre, mais il permet de 
limiter les pertes de charge tout en proposant un ratio surface/volume très intéressant. Une 
possibilité pour obtenir ce type de garnissage est de créer, à l’intérieur des microcanaux, une 
structure monolithique microporeuse, qui sera ensuite imprégnée de catalyseur [Guan et al., 
2007]. 
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Les techniques présentées ensuite permettent le recouvrement des parois par le catalyseur. 
Dans la plupart des cas, il va falloir utiliser un matériau intermédiaire (alumine ou oxyde 
métallique par exemple) car le catalyseur (souvent métallique) peut difficilement être fixé 
directement sur la plaque microgravée. Ces techniques permettent d’utiliser des quantités 
moins importantes de catalyseur par rapport aux garnissages, tout en minimisant au maximum 
la perte de charge occasionnée lors du passage du flux réactionnel dans les microcanaux. 
L’intérêt pour le recouvrement des parois est donc accru, la méthode de dépôt par 
imprégnation étant la plus largement répandue. Le Tableau 2.4 indique les différentes 
techniques utilisées pour recouvrir les parois des microcanaux. [Kusakabe et Sotowa, 2002] 
 
Tableau 2.4 : techniques de recouvrement des parois par un catalyseur  
en fonction du matériau de la plaque microgravée, selon [Brand et al., 2006] 
silicium métal et céramique 
dépôt physique en phase vapeur (PVD) dépôt par vapeur chimique (CVD) 
dépôt chimique en phase vapeur(CVD) pulvérisation 
évaporation thermique dépôt électrophorétique 
traitement par oxydation méthode sol-gel 
- dépôt par imprégnation 
 
Les différentes techniques utilisées offrent divers avantages et/ou inconvénients, concernant 
par exemple la rugosité de la surface catalytique, le taux de recouvrement des parois ou encore 
l’accroche du catalyseur sur la plaque. Il convient alors de trouver la technique la plus adaptée 
aux spécificités désirées. Il faut noter que la nature du matériau supportant un catalyseur de 
même que la technique de dépôt utilisée peut influencer l’activité du catalyseur.  
Les plaques microstructurées étant alors recouvertes ou remplies de catalyseur, il faut ensuite 
les assembler entre-elles puis les placer dans un châssis. Les techniques utilisées sont 
présentées dans la partie suivante, de même que les moyens mis en œuvre pour chauffer les 
microréacteurs. 
II.3. Assemblage et chauffage des plaques 
L’étape d’assemblage des plaques est souvent délicate à mettre en œuvre du fait de la précision 
requise pour leur alignement, ainsi que pour éviter tout bouchage des microcanaux. Il faut 
également veiller à obtenir une bonne étanchéité générale du système. Le Tableau 2.5 indique 
les différentes techniques utilisées pour assembler les plaques microstructurées entre-elles. 
Certains microréacteurs utilisent simplement le pressage des plaques par le châssis pour en 
assurer l’assemblage *Steinfeldt et al., 2003]. 
La plupart des techniques citées dans le Tableau 2.5 utilisent les propriétés physico-chimiques 
de la matière pour maintenir les plaques entre-elles tout en assurant leur étanchéité. 
L’assemblage est alors placé dans un châssis, qui permet de connecter la microstructure à une 
installation expérimentale, comprenant éventuellement différents microcomposants.  
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Tableau 2.5 : techniques d’assemblage des plaques microstructurées en fonction du matériau de la plaque,  
selon [Brand et al., 2006] 
verre silicium céramique polymère métal 
collage collage fixation mécanique collage soudure par diffusion 
soudure soudure eutectique collage par diffusion soudure par ultrasons microsoudure au laser 
collage par diffusion soudure anodique soudure par fusion soudure chimique - 
- collage par fusion - soudure au laser - 
 
Le matériau utilisé pour le châssis doit être choisi avec soin, et selon différents critères tels que 
le comportement thermique, la résistance à la pression, la génération de phénomènes 
électrochimiques, la variation de composition d’un alliage, ou encore la résistance à la 
corrosion. Il faut également considérer que le châssis est un intermédiaire de connexion entre 
les plaques microstructurées et l’installation expérimentale, il doit ainsi permettre un contact 
hermétique avec ces deux éléments. De manière générale, les châssis sont fabriqués dans de 
l’acier inoxydable, et l’étanchéité est assurée par des joints et/ou une feuille de graphite placée 
entre les plaques et le châssis. 
Des capteurs de type thermocouple sont généralement insérés au châssis. Des capteurs de 
pression peuvent également y être positionnés, de même qu’un système de chauffage ou de 
refroidissement. Un équipement optique peut également être utilisé dans le cas des matériaux 
transparents. [Brand et al., 2006] 
Enfin, le chauffage du microréacteur peut être effectué de différentes manières. Le 
microréacteur peut être placé dans un four thermostaté [Tsubota et al., 2000], des cartouches 
chauffantes peuvent également être intégrées dans le châssis [Ge et al., 2005] [Guan et al., 2007], 
ou un filament chauffant peut encore être intégré directement dans les plaques microgravées 
[Kusakabe et al., 2001-a]. 
 
La diversité des matériaux utilisables ainsi que des techniques de fabrication des 
microréacteurs catalytiques offre ainsi un large éventail de possibilités pour mettre en œuvre 
un tel procédé. Dans la partie suivante qui traite d’applications des microréacteurs pour 
l’oxydation catalytique des COV, le microréacteur est présenté pour chaque cas considéré. 
III. Applications aux réactions d’oxydation en phase gazeuse 
Il existe encore peu d’études sur l’oxydation des COV par l’intermédiaire d’un microréacteur. 
Dans une première partie, des exemples de réactions d’oxydation ménagées menées dans des 
microréacteurs sont présentées, la seconde partie concerne plus spécifiquement la combustion 
totale de COV. Pour chacun des cas, la technologie utilisée est présentée ainsi que les 
conditions opératoires. Les résultats principaux sont alors indiqués. D’autres exemples de 
réactions d’oxydation catalytique effectuées en microréacteur sont proposés par *Kolb et al., 
2007], mais ne concernent pas les COV. 
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III.1. Réactions d’oxydations ménagées 
III.1.a. Oxydation partielle du toluène 
L’oxydation sélective du toluène en acide benzoïque et/ou en benzaldéhyde présente un intérêt 
industriel puisque ces composés sont à la base de diverses réactions chimiques. L’oxydation du 
toluène est généralement totale, c’est une réaction rapide et très exothermique ; il est ainsi 
difficile d’obtenir de bons rendements d’oxydation partielle. [Ge et al., 2005] ont cependant 
étudié l’oxydation partielle du toluène dans un microréacteur, dont le catalyseur est à base 
d’oxyde de vanadium. Le mécanisme qu’ils proposent est indiqué sur la Figure 2.4 : le toluène 
peut être soit converti directement en oxydes de carbone, soit en intermédiaires réactionnels 
comme le benzaldéhyde puis l’acide benzoïque. 
 
 
Figure 2.4 : oxydations partielle et totale du toluène, d’après [Ge et al., 2005] 
 
Le microréacteur conçu pour cette étude a été réalisé dans des plaques d’acier inoxydable, de 
dimension 75 x 75 mm. L’une des plaques contient les canaux, obtenus par micro-usinage de 
précision ; ils mesurent 1 mm de hauteur et autant de largeur. Le catalyseur utilisé pour cette 
réaction est à base d’oxyde de vanadium (V2O5) et déposé par imprégnation sur de l’anatase 
(TiO2). Le catalyseur est conditionné dans 12 canaux parallèles, de la laine de verre est placée à 
l’extrémité de chacun pour éviter que le catalyseur ne soit véhiculé par le flux gazeux. Il est 
possible de boucher certains canaux pour n’en utiliser qu’une partie. La plaque microgravée est 
recouverte d’une feuille de graphite pour assurer l’étanchéité, puis serrée par boulonnage entre 
deux autres plaques d’acier inoxydable, maintenues à température par des cartouches 
chauffantes. 
Le dispositif expérimental comporte une cellule où le toluène, injecté par une pompe 
isocratique, se mélange à de l’oxygène pur (99,95 %) ; la cellule étant chauffée à 150°C, l’effluent 
est ainsi préchauffé avant d’arriver dans le microréacteur. Les lignes où l’effluent circule sont 
également chauffées pour éviter toute condensation du toluène ou des produits de la réaction. 
La sortie du microréacteur est reliée à un piège permettant de collecter les produits organiques, 
qui sont ensuite analysés par chromatographie en phase gazeuse (colonne capillaire associée à 
un détecteur à ionisation de flamme). 
La réaction a également été menée dans un réacteur à lit fixe empli de grains du même 
catalyseur, en guise de comparaison. Le réacteur est constitué d’un tube de quartz de 12 mm de 
diamètre interne, chauffé dans un four. 
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Alors que les analyses chromatographiques détectent des traces de benzène, d’anhydride 
maléique et d’anhydride phtalique, seuls les composés suivants sont quantifiés : le 
benzaldéhyde, l’acide benzoïque, le monoxyde de carbone et le dioxyde de carbone. 
 
Les résultats expérimentaux montrent que la conversion du réactif diminue avec 
l’augmentation du temps de passage dans les canaux, cela étant d’autant plus vérifié si l’on 
travaille à des vitesses faibles. Ce phénomène s’explique par le fait que les réactions ayant lieu 
sur la surface catalytique sont défavorisées lorsque le réactif circule rapidement dans le milieu. 
Lors de l’oxydation du toluène, celui-ci est d’abord transformé en benzaldéhyde puis en acide 
benzoïque avant de s’oxyder totalement en oxydes de carbone ; cette dernière étape est celle 
qui est désavantagée si le temps de passage est trop rapide - ce qui est intéressant si l’on 
souhaite effectuer une oxydation qui ne sera pas totale. Cela est vérifié par l’augmentation 
simultanée de la sélectivité des produits d’oxydation partielle. Il faut donc éviter de travailler 
avec des temps de passage trop courts si l’on souhaite oxyder totalement un produit, mais il 
faut cependant noter que la formation de coke est alors favorisée. La sélectivité dépend 
également de la quantité d’oxygène présent dans le milieu. Effectivement, il apparaît que les 
conversions les plus élevées sont obtenues pour des fractions d’oxygène/réactif les plus 
importantes. Jusqu’à un ratio molaire d’environ 6, le toluène est surtout converti en produits 
partiellement oxydés, alors que pour des ratios compris entre 7 et 11, il semble directement 
transformé en oxydes de carbone. Une proportion importante en dioxygène dans l’alimentation 
favoriserait ainsi la conversion totale du réactif en CO et/ou CO2. Un autre paramètre à prendre 
en compte pour améliorer la conversion est la température réactionnelle. Selon les objectifs, il 
faut noter que l’influence de la température peut certainement varier. Cependant, dans le cas 
de l’oxydation du toluène, la conversion augmente significativement en augmentant la 
température de 350°C à 400°C, puisqu’elle passe de 15 % à 70 %. Dans cette gamme de 
température, le toluène s’oxyderait ainsi directement en oxydes de carbone, sans passer par les 
produits intermédiaires ; cela est vérifié par la sélectivité, qui est d’environ 70 % en dessous de 
350°C alors qu’elle chute à 20 % pour des températures supérieures. Le schéma réactionnel 
varie donc en fonction de la température du milieu, et il faut adapter la température à la 
distribution des produits d’oxydation que l’on souhaite obtenir. 
 
Les résultats obtenus dans cette étude sont finalement probants, puisque la sélectivité des 
produits d’oxydation partielle du toluène est plus de deux fois supérieure aux résultats 
obtenus dans un réacteur à lit fixe, le catalyseur à base d’oxyde de vanadium étant identique. Il 
apparaît par ailleurs que les paramètres opératoires tels que la composition de l’effluent initial, 
son temps de passage et la température du milieu réactionnel influent chacun sur les résultats 
de la réaction. Il convient alors d’adapter au mieux les conditions opératoires pour obtenir les 
produits désirés. 
III.1.b. Oxydation partielle de l’éthylène 
La production d’oxyde d’éthylène à partir d’éthylène par une réaction sélective et catalytique 
(Figure 2.5) est une réaction connue depuis 1931, et environ six millions de tonnes sont 
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actuellement produites chaque année dans le monde. Le choix des conditions opératoires est 
imposé par le risque d’explosion dú à la présence et aux proportions d’éthylène et d’oxygène. 
De plus, la réaction d’oxydation totale de l’éthylène est fortement exothermique ; il est alors 
possible de limiter les risques d’emballement thermique en améliorant la sélectivité de la 
réaction vers la production d’oxyde éthylénique par oxydation sélective. 
 
 
Figure 2.5 : oxydations partielle et totale de l’éthylène, d’après [Kursawe et Hönicke, 2001] 
 
*Kursawe et Hönicke, 2001+ ont étudié la réaction d’oxydation sélective de l’éthylène sur trois 
microréacteurs différents. Alors que deux d’entre eux sont conçus par l’équipe de chercheurs 
(microréacteurs n°1 et n°2), le troisième est un microréacteur commercialisé par le 
« Forschungszentrum Karlsruhe GmbH » (centre de recherche de Karlsruhe). Le Tableau 2.6 
indique les spécificités de chacun. 
 
Tableau 2.6 : caractéristiques des trois microréacteurs étudiés 
 microréacteur n°1 microréacteur n°2 microréacteur n°3 
matériau du support AlMg3 AlMg3 AlMg3 
dimensions des canaux 300 µm x 700 µm x 50 mm 300 µm x 700 µm x 50 mm 200 µm x 200 µm x 50 mm 
nombre de canaux par plaque 14 14 33 
nombre de plaques utilisées 3 3 26 
nombre de canaux totaux 42 42 858 
technique de gravure électro-érosion (EDM) électro-érosion (EDM) - 
catalyseur Ag Ag / Al2O3 Ag 
épaisseur de la couche 50 à 1400 nm 1 μm d’oxyde poreux 1200 nm 
surface de la couche lisse poreuse très lisse 
technique de dépôt pulvérisation sol-gel puis imprégnation pulvérisation 
 
Les plaques microstructurées des microréacteurs n°1 et n°2 sont insérées dans un châssis en 
deux parties, l’une contenant les plaques et l’autre permettant de chauffer le système. L’énergie 
alors requise est de 30 Watts. Le microréacteur n°3 contient des diffuseurs à l’entrée et à la 
sortie de l’effluent dans les microcanaux, le chauffage est assuré par des thermocouples placés 
dans une plaque insérée entre les plaques microstructurées.  
 
Une étude préalable menée avec un microréacteur dont les plaques étaient constituées d’argent 
a montré qu’un second microréacteur, composé de plaques d’aluminium recouvertes d’une 
couche d’argent, était plus actif et plus sélectif que le premier. L’équipe de recherche a ainsi 
étudié l’influence de l’épaisseur de la couche de catalyseur sur le microréacteur n°1, montrant 
qu’une couche de catalyseur plus épaisse (50 nm à 1400 nm) permet d’obtenir une meilleure 
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sélectivité de la réaction. Celle-ci reste par ailleurs généralement constante autour de 53 % pour 
des taux de conversion inférieurs à 25 %. 
L’influence de la pression partielle de l’éthylène est ensuite étudiée sur le microréacteur n°2, en 
augmentant sa concentration dans le mélange réactionnel comprenant par ailleurs de 
l’oxygène. Alors que la sélectivité passe de 52 % à 55 % lorsque la concentration en éthylène est 
augmentée de 3,5 % à 60 %, la conversion chute de 21 % à 3 %. Les concentrations en oxyde 
d’éthylène les plus importantes sont obtenues pour 30 % d’éthylène dans le mélange. 
L’influence de la pression partielle de l’oxygène a également été étudiée dans le microréacteur 
n°2, en remplaçant une fraction d’oxygène par du méthane. Il apparaît que la sélectivité et la 
conversion augmentent significativement lorsque la concentration en oxygène devient plus 
importante (fraction allant de 10 % à 90 %), passant respectivement de 41 % à 50 % et de 9 % à 
21 %. 
Les performances offertes par les catalyseurs des microréacteurs n°2 et n°3 sont comparées, 
l’un étant constitué d’une couche poreuse alors que le dépôt de l’autre a été effectué de manière 
à obtenir une couche très lisse. La température est maintenue à 230°C alors que le temps de 
séjour est modifié pour obtenir des degrés de conversion variés. Les résultats obtenus montrent 
que le catalyseur à couche lisse permet d’atteindre de meilleures sélectivités que le catalyseur à 
couche poreuse, atteignant respectivement 61 % et 51 % au maximum, c'est-à-dire lorsque les 
taux de conversion sont inférieurs à 20 % ; au-delà, les sélectivités diminuent. 
 
Cette étude montre ainsi l’importance de la surface catalytique, que ce soit du point de vue de 
la structure ou de l’épaisseur de la couche. Une couche lisse est plus active si son épaisseur 
augmente, alors qu’une couche poreuse permet d’obtenir de moins bons résultats. L’étude 
concernant les pressions partielles montre la faisabilité d’un microréacteur dans des conditions 
a priori explosives, le taux de conversion ainsi que la sélectivité pouvant alors être optimisés en 
fonction des conditions opératoires. 
III.1.c. Oxydation partielle de l’isoprène 
L’oxydation partielle de l’isoprène conduit à la formation d’anhydride citraconique, composé 
qui est largement utilisé pour la synthèse de résine ou de produits pharmaceutiques. Selon les 
quantités stœchiométriques de la réaction, la quantité d’oxygène influe sur la sélectivité  
(Figure 2.6). De plus, la réaction est très exothermique, c’est pourquoi *Walter et al., 2001+ l’ont 
étudiée dans un microréacteur, et menée en parallèle dans un réacteur à lit catalytique fixe. Ce 




Figure 2.6 : oxydations partielle et totale de l’isoprène, d’après [Walter et al., 2001] 
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Les microréacteurs utilisés pour cette étude sont constitués d’un empilement de plaques, 
microgravées par gravure chimique humide. L’étanchéité du châssis est assurée par du 
graphite. Les caractéristiques des trois microréacteurs utilisés sont indiquées dans le  
Tableau 2.7. Le chauffage des microréacteurs est effectué par des cartouches chauffantes, ils 
sont par ailleurs isolés avec de la laine de verre. L’effluent est constitué d’isoprène évaporé 
dans de l’azote, et l’ensemble de l’installation est chauffé afin d’éviter toute condensation. Un 
chromatographe en phase gazeuse comprenant trois colonnes et deux détecteurs (l’un à 
conductivité thermique et l’autre à ionisation de flamme) permet d’analyser l’effluent en ligne. 
 
Tableau 2.7 : caractéristiques des réacteurs étudiés 
 microréacteur n°1 microréacteur n°2 microréacteur n°3 
matériaux plaques / châssis aluminium / acier inox aluminium / acier inox aluminium / acier inox 
dimensions des plaques 40 x 40 x 0,5 mm 40 x 40 x 0,5 mm 40 x 40 x 0,5 mm 
nombre de canaux par plaque 34 34 34 
nombre de plaques utilisées 10 6 6 
diamètre hydraulique x 
longueur des canaux 
280 µm x 20 mm 230 µm x 20 mm 230 µm x 20 mm 
catalyseur V50Ti50Ox - Al2O3 V30Ti70Ox - SiO2 VOx - SiO2 
surface catalytique poreuse et régulière poreuse et irrégulière poreuse et irrégulière 
épaisseur de la couche - - 10 à 40 µm 
technique de dépôt 
oxydation anodique et 
imprégnation 
évaporation d’une solution 
(catalyseur + silice) 
évaporation d’une solution 
(catalyseur + silice) 
 
La première étude concerne les techniques de dépôt du catalyseur dans les microcanaux, elle 
est ainsi effectuée sur les trois microréacteurs. Les résultats obtenus montrent que les 
conversions se font à des températures plus faibles pour les microréacteurs n°2 et n°3. La 
technique de dépôt d’une solution contenant un catalyseur poreux permet également d’obtenir 
un maximum de sélectivité d’environ 25 % à 410°C, pour 90% de conversion (microréacteur 
n°2), certainement grâce à l’irrégularité de la couche. 
Une seconde étude concerne la comparaison des résultats obtenus avec le microréacteur n°2 et 
avec le réacteur à lit fixe. Deux débits sont étudiés (120 et 300 NmL/min) afin de faire varier le 
temps de séjour de 60 %. Les résultats obtenus sont indiqués dans le Tableau 2.8, où Smax 
représente la sélectivité maximale observée. 
 
Tableau 2.8 : résultats expérimentaux de l’oxydation partielle de l’isoprène 
microréacteur n°2 réacteur à lit fixe 
120 NmL/min 
T50 370°C 340°C 
T90 390°C 350°C 
Smax 390°C - 22 % 350°C - 30 % 
300 NmL/min 
T50 390°C 350°C 
T90 410°C 380°C 
Smax 410°C - 28 % 370°C - 25 % 
 
 2-86 
Il apparaît alors que les résultats de conversion (T50 et T90, qui correspondent respectivement 
aux températures nécessaires pour obtenir 50 % et 90 % de conversion) issus de l’essai dans le 
réacteur à lit fixe sont inférieurs de 30°C à 40°C par rapport à ceux obtenus en microréacteur. 
Par ailleurs, la diminution du temps de séjour dans le microréacteur offre de moins bonnes 
conversions mais une sélectivité plus importante. 
Il est cependant délicat de comparer les résultats, cela pour diverses raisons. D’une part, le 
catalyseur n’est pas identique dans les deux réacteurs. D’autre part, le matériau du châssis 
(acier inoxydable/céramique) peut interagir lors de la réaction. De plus, les conditions 
thermiques sont différentes : alors que le microréacteur est entièrement chauffé de manière 
isotherme, le réacteur en lit fixe engendre la formation de points chauds et offre un profil axial 
de température indiquant que l’effluent baisse de température en s’éloignant du lit catalytique. 
Ce dernier phénomène limiterait les réactions consécutives, telles que l’oxydation totale du 
produit intermédiaire désiré. Enfin, comme le volume du microréacteur n°2 est plus important 
que celui du lit fixe (938 cm3 et 23 cm3 respectivement) le temps de séjour y est également plus 
important pour un même débit. 
 
Cette étude permet ainsi de comparer deux modes de recouvrement des microcanaux par un 
catalyseur de type oxyde métallique ; la couche déposée de manière irrégulière offre de 
meilleures performances que l’autre, mais la technique de l’oxydation anodique offre un 
meilleur recouvrement ainsi qu’une stabilité mécanique accrue. La faisabilité de la réaction 
partielle de l’isoprène dans un microréacteur est alors montrée, bien que les résultats obtenus 
sur un réacteur à lit fixe semblent plus encourageants. 
III.1.d. Déshydrogénation du cyclohexane 
[Tsubota et al., 2000] ont conçu un microréacteur catalytique appliqué à la déshydrogénation du 
cyclohexane (Figure 2.7). La réaction est catalysée par du platine. 
 
 
Figure 2.7 : déshydrogénation du cyclohexane, d’après [Tsubota et al., 2000] 
 
La plaque microstructurée est conçue dans une plaque de silicium d’épaisseur 0,75 mm. Après 
un traitement d’oxydation de la plaque, un microcanal est obtenu par gravure chimique 
humide. Il mesure 138 µm à 280 µm de largeur, 100 µm de hauteur et 27 mm de longueur. Les 
parois du microcanal sont recouvertes d’une couche de platine par pulvérisation. La plaque de 
silicium est alors assemblée à un couvercle en verre par soudure anodique, et deux tubes sont 
placés de manière à permettre la circulation de l’effluent dans le microréacteur. Un mastic à 
base de céramique est utilisé pour maintenir et étanchéifier le contact entre les tubes et la 
plaque de verre. 
L’alimentation est constituée de cyclohexane gazeux dilué dans de l’azote, et les analyses des 
produits de la réaction sont effectuées par chromatographie en phase gazeuse.  
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[Kusakabe et al., 2001-a] précisent que le réacteur est placé dans un four électrique pour être 
maintenu à 400°C. La conversion du cyclohexane augmente ainsi avec le temps de séjour, une 
valeur maximale de 40 % étant atteinte à 400°C et 45 ms. 
 
L’objectif de l’équipe de recherche est alors est la mise au point d’un microréacteur dont le 
système de chauffage est intégré au microréacteur en remplacement d’un chauffage par un four 
électrique. [Kusakabe et al., 2001-a+ étudient alors la réaction inverse d’hydrogénation du 
benzène (Figure 2.8), catalysée par une couche de platine qui recouvre les microcanaux ; du 
cyclohexane est alors obtenu. Les résultats obtenus par [Kusakabe et al., 2001-a] montrent que 




Figure 2.8 : hydrogénation du benzène, d’après [Kusakabe et al., 2001-a] 
 
Une seconde publication de [Kusakabe et al., 2001-b] est parue la même année sur le sujet, en 
proposant un couplage du microréacteur avec une seconde unité comprenant une 
micromembrane de palladium. Cet exemple de « set-up » permet non seulement d’effectuer 
une réaction type hydrogénation du benzène, mais la membrane permet ensuite de purifier 
l’hydrogène contenant des hydrocarbures retrouvés dans l’effluent à l’issue de la réaction. 
 
Ces études montrent ainsi les possibilités d’utiliser un même catalyseur pour effectuer l’une ou 
l’autre réaction d’un processus équilibré ou d’une réaction réversible, il pourrait ainsi être 
envisageable d’utiliser un même microréacteur pour les deux applications. 
III.1.e. Déshydrogénation oxydative du méthanol 
La réaction de déshydrogénation la plus utilisée industriellement est la synthèse du 
formaldéhyde à partir de méthanol. C’est une réaction effectuée en phase gazeuse, et catalysée 
par de l’argent. 
 
CH3OH    H2C=O  +  H2 
 
Un procédé de production utilisant un réacteur à plateau a été mis au point par BASF au début 
du XXème siècle, puis développé une centaine d’années plus tard en un réacteur comprenant un 
réseau tubulaire (tubes de diamètre 12 mm et de longueur 10 cm) recouvert de catalyseur. Ce 
réacteur permet un changement d’échelle en maintenant une sélectivité de 85 %, alors que le 
passage à grande échelle du premier procédé diminuait la sélectivité de 90 % à 40 %. Le second 
procédé permet de diminuer le temps de séjour tout en améliorant le transfert thermique, de la 
même manière que le ferait un microréacteur. [Wörz et al., 2001] ont alors développé un 
microréacteur adapté à cette réaction, afin d’en comparer les performances. Il est composé d’un 
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empilement de plaques d’argent gravées de microcanaux, formant un cube dont l’arête mesure 
1 cm. Le matériau composant la plaque est ainsi directement utilisé en tant que catalyseur, 
évitant alors une étape de dépôt. Les réactifs ainsi qu’un fluide réfrigérant circulent 
perpendiculairement et sur des couches alternées, dans un réseau comprenant un total de 200 
canaux.  
Le Tableau 2.9 indique les résultats obtenus pour les trois types de réacteurs : les deux procédés 
de BASF, ainsi que le microréacteur conçu par [Wörz et al., 2001]. 
 
Tableau 2.9 : comparaison des performances des réacteurs pour la réaction de synthèse du formaldéhyde 
 réacteur à plateau réacteur à tubes microréacteur 
température maximale 550°C 450°C 390°C 
température de formation des points chauds 160°C 60°C - 
sélectivité 40 % 85 % 96 % 
conversion 50 % 50 % 55 % 
 
Il apparaît que le réacteur à tubes offre de meilleures performances que le réacteur à plateau, 
permettant de diminuer de 100°C la température réactionnelle tout en augmentant de 45 % la 
sélectivité. Cependant, la formation de points chauds apparaît à une température bien 
inférieure. Lors de l’utilisation d’un microréacteur, il n’y a pas de formation de points chauds 
et le réacteur fonctionne en conditions isothermes ; ainsi, la sélectivité est améliorée pour 
atteindre 96 %, et le rendement est également augmenté de 5 %.  
 
Cet exemple montre les performances des microsystèmes, par rapport aux procédés plus 
conventionnels. Le microréacteur conçu est simple de fabrication puisque ne nécessitant pas de 
recouvrement ou de remplissage des canaux par un catalyseur. Les performances du 
microréacteur permettraient finalement d’augmenter la production industrielle de 
formaldéhyde tout en limitant les apports énergétiques. 
III.1.f. Déshydrogénation oxydative du propane 
La réaction de déshydrogénation du propane en propène (CH3CH=CH2) est une réaction 
effectuée industriellement en utilisant des procédés (non oxydants) de craquage à haute 
température. Cependant les procédés traditionnels sont limités thermodynamiquement et 
consomment beaucoup d’énergie ; la désactivation des catalyseurs est un problème récurent, et 
il est difficile d’influencer la sélectivité de la réaction par variation des paramètres opératoires, 
le propène s’oxydant facilement à son tour (voir les réactions indiquées ci-après). Le propène 
est un composé à la base de nombreuses applications chimiques industrielles, c’est pourquoi 
l’optimisation de sa production est un enjeu important d’un point de vue industriel. *Steinfeldt 
et al., 2003] ainsi que [Schwartz, 2008] ont alors étudié la faisabilité de cette réaction dans un 
microréacteur, en utilisant des catalyseurs à base de vanadium supporté par de la silice. 
 
CH3CH2CH3  +  0,5 O2    CH3CH=CH2  +  H2O 
CH3CH2CH3  +  5 O2    3 CO2  +  4 H2O 
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CH3CH=CH2  +  3 O2    3 CO  +  3 H2O 
CH3CH=CH2  +  4,5 O2    3 CO2  +  3 H2O 
 
Les caractéristiques des microréacteurs utilisés pour étudier cette réaction sont indiquées dans 
le Tableau 2.10. Les microréacteurs n°1 et n°2 conçus par [Steinfeldt et al., 2003] correspondent à 
un empilement de plaques microgravées, la distance entre deux canaux étant de 300 µm. Les 
plaques sont assemblées et serrées par des vis entre deux plaques de châssis ; l’étanchéité est 
assurée par du graphite. Un cordon chauffant est utilisé pour chauffer le microréacteur, dont la 
température est régulée. 
Le microréacteur n°3 conçu par [Schwartz, 2008] comporte une plaque située entre les plaques 
microgravées et permettant l’insertion de quatre thermocouples, et deux plaques d’acier 
inoxydable sont utilisées en guise de châssis, la plaque supérieure comprenant des tubes pour 
la connexion de l’effluent avec le reste de l’installation. Le microréacteur est placé dans une 
enceinte chauffée sous atmosphère d’azote, permettant également de refroidir le microréacteur 
après utilisation.  
 
Tableau 2.10 : caractéristiques des microréacteurs étudiés 
 
microréacteur n°1 
[Steinfeldt et al., 2003] 
microréacteur n°2 
[Steinfeldt et al., 2003] 
microréacteur n°3 
[Schwartz, 2008] 
matériau des plaques acier inoxydable titane acier inoxydable 
dimensions des plaques 40 x 40 x 0,5 mm 40 x 40 x 0,6 mm 75 x 75 x 0,5 mm 
technique de gravure laser laser gravure chimique humide 
nombre de canaux par plaque 34 23 1 
nombre de plaques utilisées 10 10 4 
largeur x hauteur x longueur 
des canaux 
300 µm x 250 µm x 20 mm 500 µm x 100 µm x 20 mm 25 x 0,23 x 31 mm 
assemblage des plaques pressage par vis pressage par vis soudure par diffusion 
catalyseur VOx/Al2O3 VOx/Al2O3 VOx/Al2O3 
technique de dépôt dépôt par imprégnation évaporation d’une solution diverses 
 
Les résultats obtenus par [Steinfeldt et al., 2003] révèlent que des sous-produits sont détectés en 
faibles quantités par chromatographie en phase gazeuse, à la sortie des réacteurs (méthane, 
éthylène et éthane). Par ailleurs, des petites différences de sélectivité sont observées entre les 
microréacteurs n°1 et n°2 lorsque la température augmente ; elles sont dues à l’activité 
catalytique de l’acier inoxydable. Une caractérisation du catalyseur est alors proposée, ainsi 
qu’une simulation CFD pour étudier le comportement thermique du microréacteur dans 
différentes conditions (géométrie des canaux et conductibilité thermique du matériau). La 
simulation montre alors que la conduction de chaleur entre les parois de deux microcanaux sur 
une même plaque domine par rapport aux autres transferts thermiques dans les microcanaux ; 
une épaisseur de paroi entre deux microcanaux plus fine (de 150 μm à 50 μm) permet ainsi 
d’obtenir de meilleures conversions, l’utilisation d’un matériau à conductivité thermique faible 
est alors préconisée. Le transfert thermique s’effectuant rapidement entre deux canaux dont la 
paroi intermédiaire est mince, il est ainsi envisageable de coupler, dans un même 
microréacteur, une réaction endothermique avec une seconde réaction exothermique, sachant 
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que chaque canal peut être recouvert du catalyseur adéquat pour sa réaction. Pour favoriser 
des conditions isothermes, il est par contre plutôt conseillé d’utiliser des parois épaisses et un 
matériau à conductivité thermique élevée. 
 
Les résultats de *Schwartz, 2008+ portent tout d’abord sur l’étude du catalyseur. Différentes 
méthodes d’imprégnation ont été testées, et plusieurs concentrations en vanadium sont à 
chaque fois étudiées. Il apparaît que la nature des différents matériaux préparés influe peu sur 
les performances des catalyseurs, bien que la variation de la quantité de vanadium change le 
comportement catalytique : la sélectivité est plus importante lorsque la quantité de vanadium 
est faible, mais une conversion plus importante est observée si la quantité de vanadium est 
augmentée. Il a par ailleurs été montré que la nature du liant permettant de maintenir le 
catalyseur dans les microcanaux n’a pas d’influence sur l’activité du catalyseur s’il est 
organique, alors que des liants de composition inorganique diminuent la conversion ainsi que 
la sélectivité du catalyseur. Une étude cinétique est ensuite effectuée afin de caractériser le 
microréacteur vis-à-vis de la distribution du temps de séjour ainsi que de ses comportements 
thermiques et catalytiques.  
 
Tableau 2.11 : performances des microréacteurs étudiés 
 
microréacteur n°1 
[Steinfeldt et al., 2003] 
microréacteur n°2 
[Steinfeldt et al., 2003] 
microréacteur n°3 
[Schwartz, 2008] 
température 460°C 460°C 450°C 
effluent à l’entrée* 0,3 / 0,15 / 0,55 0,3 / 0,15 / 0,55 0,28 / 0,57 / 0,14 
conversions min/max 5 % 52 % 5 % 50 % 5 % 16 % 
sélectivités correspondantes 70 % 11 % 75 % 15 % 50 % 28 % 
*composition de l’effluent : C3H8 / O2 / N2 pour les microréacteurs n°1 et n°2, et C3H8 / O2 / Ne pour n°3 
 
Les performances obtenues dans les microréacteurs sont présentées dans le Tableau 2.11. Il 
apparaît que la meilleure sélectivité est obtenue dans le microréacteur n°2, ceux obtenus dans 
le microréacteur n°1 étant proches. Les résultats issus de la réaction dans le microréacteur n°3 
indiquent une sélectivité plus importante à conversion maximale, bien que celle-ci soit plus 
faible que dans les autres microréacteurs. Les essais de [Steinfeldt et al., 2003] dans un réacteur 
à lit fixe montrent par ailleurs que les performances du catalyseur sont comparables à celles 
obtenues dans les microréacteurs. 
 
Ces études sur la déshydrogénation du propane montrent l’importance des conditions 
opératoires sur les résultats attendus : il faut trouver le meilleur compromis entre conversion et 
sélectivité, évoluant dans des proportions inverses. Les matériaux utilisés, les épaisseurs des 
parois entre les canaux, la nature du liant utilisé pour fixer le catalyseur ainsi que la quantité de 
vanadium sont des paramètres qui influent également sur les performances du catalyseur. 
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III.2. Réactions de dégradation des COV 
III.2.a. Combustion du propane 
La dégradation du propane permet par exemple de limiter les émissions d’hydrocarbures 
issues des piles à combustibles. [Guan et al., 2007] ont ainsi effectué des tests de combustion 
catalytique en microréacteur dans le but d’obtenir une conversion totale de l’alcane à basse 
température. Le catalyseur est une structure monolithique imprégnée de platine ou d’un alliage 
de platine et de molybdène. 
 
CH3CH2CH3  +  5 O2    3 CO2  +  4 H2O 
 
Le microréacteur utilisé lors de cette étude est composé de deux plaques d’acier inoxydable, les 
canaux sont obtenus par photogravure. Chaque plaque comporte 14 microcanaux de 
dimensions 500 µm x 250 µm et de longueur 25 mm. Ils sont garnis de catalyseur préparé in-
situ, constitué d’une structure microporeuse à base d’alumine, imprégnée de platine (2,1 % 
massique) ou d’un mélange de platine et de molybdène (2,1 % et 14,9 % massiques 
respectivement). Le développement d’un catalyseur monolithique à l’intérieur de microcanaux 
a été effectué afin d’augmenter la surface de contact et de diminuer les pertes de charge, par 
rapport à un catalyseur en lit fixe ayant les mêmes caractéristiques géométriques. 
Les deux plaques microgravées sont alors soudées au laser, et des connectiques en acier 
inoxydable y sont également soudées pour permettre la circulation du flux dans les 
microcanaux. L’unité est alors placée dans un châssis en acier, chauffé à l’aide de cartouches 
chauffantes. Un thermocouple placé près de la surface du microréacteur permet de contrôler la 
température réactionnelle. 
L’effluent est composé d’un mélange d’air synthétique et de propane, avec un ratio molaire 
O2 : propane égal à 5,6 : 1 (ratio optimal selon une série de tests effectués entre 10,0 : 1 et 5,0 : 1). 
La température appliquée varie entre 250°C et 375°C, pour une gamme de débits compris entre 
50 et 200 cm3/min (soit 150 à 600 dm3/h/g de catalyseur). La perte de charge dans le 
microréacteur est d’environ 1350 Pa. 
Un chromatographe en phase gazeuse est placé en ligne pour permettre les analyses. Il 
comprend deux détecteurs à conductivité thermique et plusieurs colonnes pour assurer la 
séparation des composés. Aucun produit de décomposition partielle n’a été détecté mis à part 
le monoxyde de carbone. 
 
La conversion du propane est améliorée lorsqu’on augmente la température, que la réaction 
soit catalysée par du platine ou par une association de platine et de molybdène. Dans le cas du 
platine, le taux de conversion passe de 15 % à 90 % si la température augmente de 250°C à 
375°C, alors qu’avec le mélange de catalyseurs la conversion est de 40 % à 250°C, pour être 
totale à seulement 300°C. La température de réaction joue donc un rôle très important dans le 
taux de conversion du propane, et il apparaît par ailleurs que le catalyseur platine/molybdène 
offre de bien meilleures performances que celui comprenant seulement du platine. En effet, 
l’activité du platine en tant que catalyseur dépend de son état d’oxydation ; l’addition de 
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molybdène très électronégatif permet d’atteindre un degré d’oxydation du platine plus faible, 
augmentant ainsi son activité catalytique. De plus, la structure catalytique obtenue permet une 
dispersion homogène des deux métaux, permettant d’interagir entre eux mais également avec 
la structure d’alumine ; la combinaison des propriétés électrophiles du molybdène et de 
l’alumine permettrait d’améliorer l’activité du platine en milieu oxydant. 
Des essais ont été par ailleurs été effectués avec le catalyseur platine/molybdène pour trois 
débits différents. Il apparaît qu’en dessous de 300°C, le débit influe sur la conversion, alors que 
pour des températures supérieures il ne semble jouer que peu de rôle. En effet, à 275°C, plus le 
débit est faible et meilleure est la conversion : la conversion est de 85 % pour un débit de 
200 cm 3/h alors qu’elle est de 92 % et 96% pour des débits respectifs de 100 cm3/h et 50 cm3/h. 
Des tests de stabilité ont enfin été effectués pendant 170 heures, à 300°C puis à 275°C. L’activité 
catalytique est restée stable dans les deux cas. 
 
Le catalyseur mis au point in-situ par imprégnation d’une structure microporeuse d’alumine 
par un mélange de platine et de molybdène offre ainsi une très bonne réactivité ainsi qu’une 
stabilité à long terme pour la combustion du propane à basse température. La conversion du 
propane est totale à 300°C pour un débit inférieur à 100 cm3/min. L’importante activité d’un 
alliage métallique à base de platine et de molybdène est par ailleurs démontrée par rapport à 
un catalyseur de platine. L’ajustement des conditions opératoires (température et débit) permet 
enfin d’obtenir de meilleures performances. 
III.2.b. Combustion du n-hexane, seul ou en mélange avec de l’acétone 
Il existe peu de procédés adaptés à la combustion de l’air intérieur pour des applications 
domestiques, alors que la concentration de certains polluants est importante dans certains 
bâtiments. Les sources de pollution intérieure sont nombreuses : adhésifs, traitements des 
produits en bois, revêtements et moquettes, photocopieuses, pesticides, produits de nettoyage 
et fumée de tabac, ... [Navascués et al., 2010] ont alors développé un microréacteur catalytique 
adapté à la combustion de traces de n-hexane (200 ppm, seul ou en mélange équimolaire avec 
de l’acétone), considéré dans cette étude comme un polluant intérieur de référence. 
Le microréacteur, fabriqué par l’Institut pour les Microtechnologies de Mainz, est constitué de 
deux plaques (50 x 10 x 2 mm) comprenant chacune 14 microcanaux, de longueur 41 mm et de 
diamètre 500 µm. Des zéolithes sont déposées par synthèse hydrothermique en phase liquide 
dans les microcanaux, puis imprégnée de platine par échange d’ions. Trois zéolithes différentes 
sont étudiées (ZSM5, ZY0,1 et ZY0,3), recouvrant les microcanaux d’un film d’environ 15 µm 
d’épaisseur. 
L’effluent est constitué de n-hexane dilué dans de l’air. Les analyses sont effectuées en ligne par 
chromatographie en phase gazeuse, et un bilan massique indique ± 2 % d’erreur. 
 
Les essais de combustion du n-hexane indiquent que les courbes du taux de conversion en 
fonction de la température sont décalées vers des températures d’environ 25°C de moins 
lorsque le catalyseur Pt/ZY0,1 est utilisé, par rapport au catalyseur Pt/ZSM5, bien que la 
quantité de platine soit plus importante dans ce second cas. Cela résulte du fait que la zéolithe 
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ZY0,1 présente une surface spécifique plus importante ainsi que des pores plus gros que la 
zéolithe ZSM5. De plus, les sites d’échange d’ions sont également plus importants, le platine est 
ainsi mieux dispersé sur la zéolithe ZY0,1 ce qui permet finalement d’obtenir de meilleures 
performances catalytiques. Les performances du microréacteur contenant un catalyseur de type 
Pt/ZY0,3 sont encore meilleures, car la surface spécifique est comparable à celle de la zéolithe 
ZY0,1 et la quantité de platine y est plus importante. Le gain est d’environ 20°C pour la T50 et 
40°C pour la T90 (200 ppm - 240 000 mL/g.h).  
Les résultats obtenus pour la dégradation du n-hexane seul (200 ppm) et en mélange 
équimolaire avec de l’acétone (100 ppm chacun) sont indiqués dans le Tableau 2.12. 
 
Tableau 2.12 : températures de conversion du n-hexane seul et en mélange avec de l’acétone (Pt/ZY0,3) 
 T50 T90 
n-hexane seul 162°C 173°C 
n-hexane en mélange 171°C 185°C 
acétone en mélange 152°C 166°C 
 
Il apparaît alors que l’acétone est convertie pour des températures inférieures à celles 
nécessaires à la dégradation du n-hexane. Les températures requises pour ce dernier sont plus 
importantes lorsqu’il est mélangé (environ 9°C supérieures à celles observées lorsqu’il est 
oxydé seul). L’adsorption de l’acétone est ainsi favorisée sur le catalyseur à base de zéolithe ZY, 
en accord avec la polarité de l’acétone qui est plus importante que celle du n-hexane.  
Par ailleurs, un essai de désactivation du catalyseur (Pt/ZY) a été effectué pendant 280 heures à 
200°C (concentration du n-hexane : 200 ppm), et aucune perte d’activité n’a été constatée. 
Enfin, les résultats obtenus avec les différents catalyseurs dans les microréacteurs ont été 
comparés dans des conditions similaires avec un réacteur à lit fixe (catalyseur, température et 
temps de séjour identiques). Pour chaque catalyseur, il apparaît que les performances du 
microréacteur pour l’oxydation du n-hexane sont meilleures. A titre indicatif, la T50 est de 
189°C et la T90 vaut 223°C dans le cas d’un réacteur à lit fixe contenant du catalyseur Pt/ZY0,3. 
 
Il apparaît ainsi qu’un microréacteur contenant un catalyseur à base de zéolithe imprégnée de 
platine est tout à fait adapté à l’oxydation de COV (n-hexane et acétone), seul ou en mélange. 
Les températures d’oxydation dépendent du type de zéolithe utilisée comme support du 
platine, la zéolithe ZY0,3 offrant les meilleurs résultats. Il a par ailleurs été montré que les 
performances d’un microréacteur sont bien supérieures à celles obtenues dans un réacteur à lit 
fixe. 
III.2.c. Oxydation du n-butane, de l’éthanol, de l’isopropanol et d’une hydrazine 
[Ismagilov et al., 2008+ ont étudié l’oxydation totale de quatre COV dans un microréacteur, dont 
les chaleurs de combustion sont élevées : le n-butane, l’éthanol, l’isopropanol ainsi qu’une 
diméthylhydrazine asymétrique (UDMH). 
Le microréacteur est conçu à partir de 63 plaques en alliage d’aluminium (AlMgSiCu), choisi 
pour sa haute conductivité thermique ainsi que pour la possibilité de le traiter par oxydation 
anodique pour créer une couche poreuse d’alumine. Les dimensions des plaques sont de 
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40 x 27 mm, d’épaisseur 416 µm. Chaque plaque comprend 45 microcanaux semi-cylindriques 
(208 µm de rayon, espacés de 150 µm), soit un total de 2835 microcanaux dans le réacteur. 
Après obtention de la structure poreuse, les plaques microgravées sont imprégnées d’une 
solution de dichromate de cuivre ; le catalyseur est ainsi un mélange d’oxyde de cuivre (II) et 
d’oxyde de chrome (III). Par ailleurs, un diffuseur de débit a été conçu à l’entrée du 
microréacteur de manière à distribuer le flux le plus uniformément possible dans les 
microcanaux. D’après les résultats expérimentaux, la présence du diffuseur permet de gagner 
quelques pourcentages du taux de conversion sur toute la gamme de température étudiée. 
Enfin, la section de la sortie des canaux est refroidie par de l’eau et de l’éthylène glycol, de 
manière à diminuer la température de l’effluent pour prévenir des éventuelles réactions 
parallèles en phase homogène. 
L’alimentation est un mélange gazeux obtenu par passage d’hélium dans un saturateur 
contenant le COV liquide, qui est ensuite mélangé avec de l’oxygène. Les analyses de l’entrée et 
de la sortie du microréacteur sont effectuées par un chromatographe en phase gazeuse équipé 
de deux détecteurs (TCD et FID). 
 
Concernant les résultats de l’oxydation du n-butane (CH3CH2CH2CH3), aucun sous-produit n’a 
été détecté, la conversion en CO2 est donc totale selon l’équation indiquée ci-après. Il apparaît 
que l’augmentation du temps de séjour (de 10700 h-1 à 1600 h-1) permet de passer de 12 % à 
50 % de conversion à 300°C, pour une concentration de 0,2 mmol/L (soit 5500 ppm). Par 
ailleurs, en comparant les résultats avec ceux issus d’une étude avec des grains de catalyseur 
(CuCr2O4/Al2O3), l’absence de limitation diffusionnelle a été montrée dans le microréacteur au-
delà de 280°C ; en dessous de cette température, l’activité du catalyseur en grains est environ 
deux fois supérieure à celle du microréacteur mais la vitesse de réaction diminue pour des 
températures plus élevées, alors que celle du microréacteur est stable. L’absence d’un gradient 
de concentration est par ailleurs montrée dans le microréacteur, ce qui permet d’étudier sa 
cinétique intrinsèque pour une large gamme de température. 
 
CH3CH2CH2CH3  +  13/2 O2    4 CO2  +  5 H2O 
 
L’oxydation de l’éthanol (CH3CH2OH) est partielle en-dessous de 300°C (voir les équations ci-
après), de l’acétaldéhyde (CH3CHO) et du monoxyde de carbone étant détectés en plus du CO2. 
Pour une température de 325°C, aucun sous-produit n’est détecté, la réaction est totale. Un 
bilan matière sur le carbone indique moins de 10 % d’écart entre l’entrée et la sortie du 
microréacteur, principalement dú à l’incertitude du chromatographe. De plus, la vitesse de 
réaction de l’éthanol dépend de sa concentration ainsi que de celle en oxygène, le taux de 
conversion augmente avec la quantité d’oxygène pour des températures comprises entre 200°C 
et 300°C. A 325°C, un taux de conversion de 100 % est obtenu quelle que soit la concentration 
en oxygène (entre 4,5 mmol/L et 31,2 mmol/L), pour une concentration en éthanol de 




CH3CH2OH  +  1/2 O2    CH3CHO  +  H2O 
CH3CHO  +  5/2 O2    2 CO2  +  2 H2O 
 
En ce qui concerne l’oxydation catalytique de l’isopropanol (C3H7OH), de l’acétone (C3H6O) et 
du monoxyde de carbone sont détectés en-dessous de 325°C, résultant de la réaction sur les 
oxydes de cuivre et de chrome. La déshydratation de l’isopropanol a également lieu en 
parallèle, sur les sites acides du support en alumine, formant du propylène (C3H6). Au-delà de 
325°C, la combustion du COV en CO2 et en eau est totale, les sous-produits étant oxydés à leur 
tour. Les différentes réactions mises en jeu sont indiquées ci-dessous : 
 
C3H7OH  +  1/2 O2    C3H6O  +  H2O 
C3H7OH    C3H6  +  H2O 
C3H6O  +  4 O2    3 CO2  +  3 H2O 
C3H6  +  9/2 O2    3 CO2  +  3 H2O 
 
Enfin, l’UDMH ((CH3)2N-NH2) est totalement convertie à 200°C (0,4 mmol/L – oxygène : 
8,9 mmol/L - 5360 h-1) mais des sous-produits sont détectés en quantités non-négligeables : 
méthane, diméthylamine, 1,2-diméthyldiazène, formaldéhyde, diméthylhydrazone et diazote. 
Une résine jaune est également observée à la sortie du microréacteur. Pour une température 
plus élevée (375°C) et selon le bilan massique, l’UDMH est quasiment totalement convertie en 
CO2, des traces de diazote, de N2O et de méthane étant cependant détectées. L’azote de 
l’UDMH est converti principalement en diazote (90 %). 
Dans le mécanisme de dégradation de l’UDMH proposé ci-dessous, [] représente un site actif 
du catalyseur et l’indice « ads » indique les molécules adsorbées sur le catalyseur. L’UDMH est 
tout d’abord adsorbée sur un site actif puis réagit avec de l’oxygène également adsorbé. Le 
composé résultant de cette réaction réagit alors avec lui-même pour donner deux composés 
différents, qui vont ensuite soit désorber directement soit être oxydés avant de désorber. 
 
(CH3)2N-NH2  +  []    [(CH3)2N-NH2]ads 
[(CH3)2N-NH2]ads  +  [O]ads    [(CH3)2N=N]ads  +  [H2O]ads 
 
[(CH3)2N=N]ads  +  [(CH3)2N=N]ads    [(CH3)2N-N=CH2]ads  +  [(CH3)N=NH]ads 
 
[(CH3)2N-N=CH2]ads    CH3-N=N-CH3  +  [CH2]ads 
[(CH3)2N-N=CH2]ads    (CH3)2N-N=CH2  +  [] 
4 [(CH3)2N-N=CH2]ads  +  11 [O]ads    4 (CH3)2NH  +  4 CO2  +  2 H2O  +  N2  +  N2O  +  15 [] 
 
[CH3N=NH]ads    CH4  +  N2  +  [] 
2 [CH3N=NH]ads  +  9 [O]ads    2 CO2  +  4 H2O  +  N2  +  N2O  +  11 [] 
 
Cette étude montre ainsi les performances offertes par un microréacteur pour la destruction de 
plusieurs COV. Mis à part pour le n-butane, qui est oxydé totalement en CO2 et en eau quelle 
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que soit la température, la formation de sous-produits est observée en dessous de 325°C (375°C 
pour l’UDMH) pour les trois autres composés. Pour des températures plus élevées, une 
combustion complète est atteinte. Un catalyseur à base d’oxydes de cuivre et de chrome permet 
ainsi de dégrader partiellement les COV pour de faibles températures, alors que l’oxydation est 
complète pour des températures plus importantes.  
III.3. Conclusion 
L’utilisation d’un microréacteur catalytique permet ainsi d’obtenir de bonnes performances 
pour des réactions d’oxydation, qu’elles soient ménagées ou totales, tout en limitant l’apport 
énergétique. Les performances sont généralement meilleures que dans les réacteurs à lit fixe 
utilisés pour comparaison, mis à part dans le cas de l’oxydation partielle de l’isoprène [Walter 
et al., 2001]. La sélectivité en CO2 peut être contrôlée en modifiant les conditions opératoires, ce 
qui permet d’effectuer des oxydations partielles en atteignant des quantités d’intermédiaires 
réactionnels intéressantes. Le taux de conversion dépend également des paramètres opératoires 
tels que la composition de l’effluent, son temps de passage ou encore la température du milieu 
réactionnel. Par ailleurs, les caractéristiques de la couche de catalyseur (structure, quantité, 
épaisseur, rugosité) influent sur les performances des microréacteurs [Kursawe et Hönicke, 
2001] [Walter et al., 2001], de même que les matériaux utilisés pour le support du catalyseur et 
pour le châssis, et l’épaisseur des parois entre les microcanaux [Steinfeldt et al, 2003] 
[Navascués et al., 2010]. Enfin, l’ajout d’un second métal (molybdène) en guise de catalyseur 
permet d’obtenir une meilleure activité du platine *Guan et al., 2007]. 
Les microréacteurs permettent par ailleurs d’effectuer des réactions chimiques dans des 
conditions explosives *Kursawe et Hönicke, 2001+, et la possibilité d’effectuer l’une ou l’autre 
d’une réaction équilibrée ou réversible est démontrée par [Tsubota et al., 2000] et [Kusakabe et 
al., 2001-a]. L’oxydation d’un effluent contenant un mélange de deux COV (n-hexane et 
acétone) a également été menée avec succès par [Navascués et al., 2010]. Enfin, [Ismagilov et al., 
2008] ont montré qu’un même microréacteur peut être utilisé pour l’oxydation de différents 
COV (n-butane, éthanol, isopropanol et UDMH). 
Dans tous les cas, il apparaît finalement qu’il convient d’optimiser les conditions opératoires 
puisqu’elles influent largement sur les performances des microréacteurs, que ce soit en 
considérant le taux de conversion du COV, la sélectivité en CO2 ou la formation de sous-
produits. 
Conclusion du deuxième chapitre 
Le développement d’un microréacteur catalytique pour l’oxydation des COV en vue de traiter 
des effluents industriels permet de mettre à profit les atouts proposés par les appareils 
microstructurés. Effectivement, un procédé de ce type permet de bonnes performances pour la 
combustion des COV grâce à l’augmentation des transferts thermiques et des transferts de 
matière. De plus, le faible encombrement d’un microréacteur peut permettre d’appliquer ces 
procédés à des applications encore peu développées, en particulier les traitements à la source 
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en isolant des ateliers spécifiques, comme par exemple des cabines de peinture ou des ateliers 
de traitement du cuir, lorsque les procédés actuels de traitement des effluents ne sont pas 
adaptés. 
  
Les choix concernant la conception du microréacteur utilisé dans cette étude ont été effectués 
lors de travaux antérieurs [Rachedi et al., 2009]. Les plaques microgravées sont en silicium et les 
microcanaux sont obtenus par gravure ionique réactive profonde (DRIE). Le catalyseur est 
constitué d’une couche de platine, déposée par évaporation thermique au canon à électrons. 
Les plaques microstructurées sont ensuite montées dans un châssis en acier inoxydable, lui-
même intégré dans un dispositif expérimental. Le chapitre suivant présente les divers 
appareillages constituant le pilote utilisé pour cette étude, de la conception du microréacteur à 

















La conception du microréacteur utilisé pour l’étude de l’oxydation catalytique des COV a été 
effectuée lors de travaux antérieurs [Rachedi et al., 2009]. Le microréacteur est constitué d’un 
empilement de plaques microgravées et recouvertes de catalyseur, confectionnées par le 
Laboratoire d’Analyse et d’Architecture des Systèmes (LAAS/CNRS, Toulouse). Il est inséré 
dans un dispositif expérimental où il est relié à une alimentation gazeuse (COV/air 
synthétique) ainsi qu’à un chromatographe en phase gazeuse pour permettre l’analyse en ligne 
de l’effluent. 
Les différentes étapes nécessaires à la préparation d’un microréacteur sont tout d’abord 
présentées dans ce chapitre : il est nécessaire de fabriquer les plaques microgravées puis les 
recouvrir de catalyseur avant de pouvoir monter un microréacteur dans son châssis puis 
l’intégrer dans l’installation. Le dispositif expérimental est ensuite décrit, ainsi que les moyens 
mis en place pour étudier les performances du microréacteur et effectuer l’étude de la durée de 
vie du catalyseur. Enfin, le domaine d’étude est présenté en indiquant les incertitudes relatives 
aux différents paramètres et grandeurs considérés dans ce travail. Les caractéristiques de l’outil 
d’exploitation analytique ainsi que la fidélité des résultats sont finalement présentés. 
I. Conception d’un microréacteur 
Les différents éléments du microréacteur de cette étude sont présentés sur la Figure 3.1. Il est 
constitué d’un empilement de plaques microgravées (Figure 3.1.a), contenues dans un châssis 
en acier inoxydable. Ce châssis est composé de deux parties, l’une contenant les plaques 
microgravées (Figure 3.1.b) et l’autre permettant de chauffer le système (Figure 3.1.c) par 
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l’intermédiaire de quatre cartouches chauffantes (Figure 3.1.d). A titre d’échelle indicative, une 
pièce d’un euro est posée à côté du microréacteur et des plaques (Figure 3.1.e). Le châssis est 




Figure 3.1 : différentes parties du microréacteur 
 
La première partie de ce chapitre traite tout d’abord de l’aspect technologique du 
microréacteur. Dans un premier temps, les étapes de fabrication des plaques microgravées sont 
décrites, notamment la gravure des microcanaux ainsi que leur recouvrement par du platine. 
Dans un second temps, les étapes du montage des plaques microgravées dans le châssis du 
microréacteur sont détaillées et les différents microréacteurs utilisés pour cette étude sont 
présentés, puis la mise en place du châssis dans l’installation expérimentale est expliquée. 
I.1. Fabrication des plaques microgravées 
Les microréacteurs sont composés d’un empilement de plaques de silicium microstructurées, le 
silicium étant utilisé pour sa bonne conductibilité thermique, permettant un échange de chaleur 
rapide entre le microréacteur et son mode de chauffage. Chaque plaque de silicium, de 
dimension 30 x 30 mm et d’épaisseur 525 µm, comporte des microcanaux parallèles et de 
section rectangulaire, de dimensions 50 µm x 100 μm. Il faut noter qu’une étude précédente 
[Rachedi et al., 2009] a été effectuée sur des prototypes dont les dimensions des microcanaux 
diffèrent de celles utilisées ici ; certains de ces résultats étant introduits dans la présente étude, 
les différentes géométries sont également présentées dans le Tableau 3.1. 
 
Tableau 3.1 : caractéristiques d’une plaque microgravée en fonction des dimensions des microcanaux 
géométrie hauteur largeur longueur rapport S/V * 
nombre de 
canaux 
50 x 100 µm 50 µm 100 µm 30 mm 60000 m2/m3 149 
100 x 200 µm 100 µm 200 µm 30 mm 30000 m2/m3 74 
200 x 500 µm 200 µm 500 µm 30 mm 14000 m2/m3 29 
*le rapport S/V correspond au rapport de la surface intérieure des microcanaux sur leur volume 
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Ces microstructures sont obtenues grâce à une technologie microélectronique, la gravure 
ionique réactive profonde (Deep Reactive Ion Etching). Les microcanaux sont ensuite 
recouverts de catalyseur par évaporation thermique au canon à électron, le platine ayant été 
choisi comme catalyseur pour ses performances reconnues en phase gazeuse.  
Les principales étapes de la fabrication des plaques microgravées sont schématisées sur la 
Figure 3.2. Elles sont ensuite détaillées point par point. 
 
 
Figure 3.2 : étapes principales de la fabrication d’une plaque microgravée 
I.1.a. Préparation des substrats 
Un substrat, aussi appelé « wafer », d’un diamètre de 4 pouces permet de fabriquer quatre 
plaques microgravées. Le substrat est tout d’abord nettoyé afin d’enlever toute trace de résidu 
organique ; pour cela, il est placé dans une enceinte à plasma d’oxygène, à une puissance de 
800 Watts pendant 10 minutes. Ce nettoyage cumule l’action physique du bombardement des 
ions ainsi que l’action chimique du gaz oxydant. 
Le wafer est alors déshydraté pendant 20 minutes dans une étuve chauffée à 200°C, puis placé 
dans une étuve dédiée au dépôt d’hexaméthyldisilazane (HMDS) ; le HMDS est un promoteur 
d’adhérence qui va permettre à la résine de photolithographie de bien adhérer au substrat. Ce 
dépôt est effectué par vaporisation à 150°C. 
I.1.b. Photolithographie 
Première étape - dépôt de la résine : 
La résine de lithographie est déposée sur un wafer en le plaçant sur une tournette, appareil qui 
permet de maintenir fermement le substrat par vide d’air, tout en le faisant tourner. L’épaisseur 
de la couche de résine est définie par les conditions de dépôt : vitesse de rotation, accélération 
et durée de dépôt.  
Une résine polymère comporte un composé photosensible, la diazonaphtoquinone 
(DNQ), ainsi qu’un mélange de solvants. Le principe de la photolithographie repose sur la 
variation de la solubilité de la résine sous l’action d’un révélateur type rayonnement ultra-
violet (UV), selon qu’elle soit masquée ou non des rayonnements. La résine utilisée est une 
résine positive, de type AZ 4562.  
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Dans le cas d’une résine positive, les zones exposées au révélateur vont se solubiliser, car le 
rayonnement UV entraîne une rupture des macromolécules formant la résine positive. La 
résine située sous le masque va donc rester, alors que celle exposée au révélateur va être 
dissoute. A contrario, une résine négative va polymériser sous les rayonnements : ainsi, la partie 
exposée aux UV est consolidée, alors que la partie masquée disparait. Le choix du type de 
résine dépend donc du résultat désiré. 
Pour la résine AZ 4562, et afin d’assurer une bonne protection du substrat lors de l’étape de 
gravure, la vitesse de rotation appliquée est de 5000 tours/minute, avec une accélération de 
5000 tours/minute², et cela pendant une durée de 30 secondes. Dans ces conditions, un dépôt à 
la seringue de 3 mL de résine au centre d’un wafer permet d’obtenir une couche de résine 
d’environ 6 μm d’épaisseur.  
La résine est alors recuite sur une plaque chauffante à 105°C pendant une minute, dans le but 
d’évaporer les solvants contenus dans la résine. Les substrats sont ensuite replacés sur la 
tournette pour l’étape de détourage, qui consiste en un jet d’acétone localisé à la périphérie du 
substrat afin d’éliminer la surépaisseur de résine inhérente au dépôt à la tournette : la résine est 
ainsi enlevée sur environ 3 mm à la circonférence des substrats. Cette étape est nécessaire car 
une couche de résine plus épaisse à la périphérie des substrats induit un mauvais contact entre 
le wafer et le masque de photogravure lors de l’étape de l’insolation, ce qui peut nuire à une 
bonne définition des motifs.  
 
Deuxième étape - insolation aux ultra-violets : 
L’exposition d’une résine aux UV se fait à travers un masque de photogravure, qui est 
constitué d’un substrat de verre dont une face est recouverte d’une couche de chrome puis 
d’une couche de résine photosensible. La Figure 3.3 représente le masque utilisé pour créer les 
microcanaux de 200 x 500 µm. Pour assurer une bonne tenue mécanique des plaques, la 




Figure 3.3 : masque d’un substrat pour la géométrie 200 x 500 µm 
 
- Préparation du masque : le design de la structure à réaliser est préparé à l’aide du logiciel 
CleWin, puis le dessin est reproduit sur la résine par écriture directe au faisceau laser ; le laser 
30 mm 
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utilisé est de type hélium-cadmium (He-Cd), avec une puissance de 125 W et une longueur 
d’onde de 442 nm.  
Après développement de la résine, le chrome est gravé par attaque chimique dans les parties 
non recouvertes par la résine, définissant ainsi les ouvertures dans le masque de verre. Le 
masque est alors nettoyé afin d’éliminer la résine, et placé dans une étuve à 100°C pour 
déshydratation. 
Dans le cas de l’utilisation d’une résine positive, les ouvertures transparentes dans le masque 
correspondent au motif que l’on souhaite obtenir sur le substrat. Le masque est réutilisable 
indéfiniment. 
 
- Etape d’insolation : le masque est placé dans le porte-masque de l’aligneur de masque ; il est 
maintenu par aspiration sous vide. Plusieurs substrats de silicium peuvent être placés dans un 
panier prévu à cet effet, résine vers le haut. Chaque résine a son propre programme 
d’insolation, comprenant la distance entre le masque et le substrat, le type de contact (vide, 
purge, <) et la durée d’insolation. Dans le cas de la résine AZ 4562, le contact est de type doux 
(« soft contact »), avec un temps de radiations aux UV de 15 secondes. Après avoir validé 
l’ensemble des paramètres, l’appareil place les substrats successivement contre le côté chromé 
du masque, puis insole les wafers aux UV pendant la durée demandée. 
 
Troisième étape - développement de la résine : 
Les substrats peuvent alors être développés en les trempant dans un mélange 50/50 de « AZ 
Developer » et d’eau déionisée. Après environ deux minutes, la résine se dissout et les motifs 
apparaissent à l’œil. Les substrats sont alors rincés à l’eau déionisée puis séchés à l’aide d’une 
soufflette d’azote. Une observation au microscope permet de vérifier si les ouvertures dans la 
résine sont bien définies, s’il ne reste pas de résidus de résine au fond des motifs.  
Afin d’éviter la formation de bulles dans la résine, due au dégazage des solvants qu’elle 
contient, une insolation pleine-plaque sous UV d’une durée de 7 secondes est pratiquée, suivie 
d’un post-recuit sur une plaque chauffante pendant une minute à 115°C. 
Le contrôle de l’épaisseur de résine déposée se fait à l’aide d’un profilomètre mécanique. C’est 
un appareil muni d’une pointe, nommée « palpeur », qui se déplace sur les substrats ; il permet 
de relever les épaisseurs des différents dépôts ainsi que la profondeur des différentes gravures. 
I.1.c. Gravure des microcanaux 
La technique utilisée pour graver les microcanaux est la gravure ionique réactive profonde 
(Deep Reactive Ion Etching - DRIE) ; elle est utilisée en technologie des microsystèmes, pour 
définir des objets avec de forts rapports de forme.  
Un plasma est généré à partir d’un gaz, ionisé à basse pression et sous l’influence d’un champ 
électrique. Le gaz utilisé est un gaz inerte auquel est ajouté une petite quantité de gaz fortement 
réactif. Le procédé utilisé est le procédé Bosch®, qui consiste en la succession d’une gravure 
assistée par ions à base d’hexafluorure de soufre (SF6), puis d’une étape de passivation des 
flancs de gravure à partir d’octafluorobutène (C4F8). C’est ce qui permet d’assurer la verticalité 
des profils de gravure sur des profondeurs importantes. La Figure 3.4 illustre cette technique. 
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Figure 3.4 : principe de la gravure ionique réactive profonde (DRIE), selon [Cau, 2004] 
 
Les ions composant le plasma attaquent la surface à graver (la plaque de silicium dénudée de 
résine) et le gaz réagit chimiquement avec le silicium. Cette technique combine donc la gravure 
chimique (par réaction entre le produit gravant et la surface à graver) et la gravure physique 
(par érosion mécanique, due ici à un bombardement d’ions), cumulant les avantages des deux 
techniques.  
Il faut noter que la profondeur de la gravure est une fonction de la durée de l’exposition au 
plasma ; il faut compter environ 30 minutes de gravure pour obtenir des canaux de 50 µm de 
profondeur. 
Une fois la gravure terminée, la profondeur des canaux est vérifiée à l’aide du profilomètre, 
considérant qu’il y a encore une couche de résine d’environ 6 μm sur le dessus des canaux. Si la 
gravure n’est pas assez prononcée, il est possible de re-graver directement le substrat.  
I.1.d. Nettoyage des substrats 
Les wafers sont alors observés au microscope afin de vérifier la netteté des gravures. Des 
problèmes liés au procédé peuvent engendrer de la rugosité en fond de gravure. 
Si les observations sont concluantes, la résine restante est alors enlevée à l’acétone, puis les 
substrats sont nettoyés à l’eau déionisée et séchés à l’azote. Une vérification de la profondeur 
des canaux peut alors être réitérée au profilomètre ; cette fois les canaux doivent mesurer la 
profondeur désirée. La Figure 3.5 comprend deux images du profil de gravure de microcanaux, 
obtenue par Microscope Electronique à Balayage (MEB). Les rayures visibles sur la première 
image sont dues à la scie de découpe, initialement testée pour découper les plaques ; il a été 
finalement choisi de cliver le silicium grâce à une pointe en diamant, d’où la différence avec la 
seconde image. 
Les substrats sont alors nettoyés de tout résidu de résine, en les plaçant dans un four à plasma 
d’oxygène. Les paramètres opératoires sont la puissance (800 W), la quantité de plasma (10 mL) 
ainsi que la durée du contact (10 min) - les valeurs indiquées correspondent à celles utilisées ici. 
Le plasma d’oxygène permet de nettoyer les résidus organiques sur la surface du silicium. Un 
oxyde natif (SiO2) se forme alors naturellement en surface. 
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Figure 3.5 : images MEB de microcanaux de dimension 50 x 100 µm (à gauche) et 100 x 200 µm (à droite) 
 
Sur la Figure 3.5, il apparaît que la largeur d’un canal varie selon sa hauteur. Cela est du à une 
sur-gravure latérale dans le fond du microcanal, causée par la mauvaise évacuation des résidus 
lors de la gravure. Le Tableau 3.2 indique les écarts obtenus entre le haut et le bas des 
microcanaux. 
 
Tableau 3.2 : écart de mesure entre le haut et le bas des microcanaux 
géométrie écart 
50 x 100 µm 4 µm 
100 x 200 µm 6 µm 
200 x 500 µm 12 µm 
 
La Figure 3.6 est une image MEB montrant la rugosité des parois. Il apparaît que le fond des 
canalisations est plus lisse que les parois latérales, l’ondulation alors observée est 
caractéristique d’une gravure sèche profonde. 
 
 
Figure 3.6 : rugosité des parois latérale et longitudinale d’un microcanal  
(100 x 200 µm - MEB - échelle indiquée : 740 nm) 
I.1.e. Métallisation 
Il reste alors l’étape de métallisation, qui va consister à déposer une couche de platine sur tout 
le substrat ainsi que dans les parois des canaux. Le dépôt est effectué par évaporation 
thermique au canon à électrons. L’évaporation thermique consiste à chauffer un matériau (ici le 
platine) par effet Joule, qui va alors se vaporiser et se déposer sur le substrat ; le bombardement 
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d’électrons permet de renforcer ces actions afin d’obtenir une meilleure accroche des atomes de 
platine. Le bâti utilisé est de type planétaire, dans lequel le porte-substrat pivote, ce qui permet 
un dépôt conforme sur toutes les parois du canal. Une couche de 0,15 µm de platine est ainsi 
déposée sur le substrat. Afin de favoriser l’accroche de la couche de catalyseur déposée sur le 
silicium, il convient de réaliser un recuit à 400°C sous azote hydrogénée (mélange N2/H2 avec 
moins de 6 % d’hydrogène), pendant 20 minutes. De plus, un plasma d’argon est appliqué dans 
le bâti de métallisation avant de déposer le platine, pour permettre une meilleure accroche du 
platine en décapant légèrement le silicium.  
La Figure 3.7 et la Figure 3.8 montrent le recouvrement des microcanaux par le platine, la 




Figure 3.7 : recouvrement des microcanaux par le dépôt de platine : vue du profil des gravures  
(50 x 100 µm - MEB)  
 
 
Figure 3.8 : recouvrement des microcanaux par le dépôt de platine : vue du fond d’un microcanal  
(200 x 500 µm - MEB) 
 
Il apparaît sur la Figure 3.7 que le dépôt épouse bien la forme des microcanaux. Par ailleurs, la 
couche d’oxyde est difficilement repérable sur la Figure 3.8 ; elle est normalement plus sombre 
que le silicium, mais comme le platine apparaît brillant sur une image MEB alors le contraste 
entre le silicium et SiO2 (situé juste à côté du platine) n’est pas bien visible. La Figure 3.9 est 




Figure 3.9 : image MEB des microcanaux recouverts de platine (200 x 500 µm) 
I.1.f. Découpe des plaques 
La dernière étape consiste à découper les substrats à l’aide d’une scie diamantée, afin d’obtenir 
4 plaques par substrat, de dimensions 30 x 30 mm. La Figure 3.10 représente une plaque 
microgravée. Des plaques pleines sont également nécessaires au montage dans le châssis du 
microréacteur, elles sont obtenues à partir de substrats bruts, n’ayant pas été traités. 
 
 
Figure 3.10 : représentation d’une plaque microstructurée (200 x 500 µm) 
 
Ainsi, différentes étapes successives sont nécessaires à l’obtention de plaques microgravées 
pouvant être utilisées pour l’oxydation catalytique. Une fois les plaques terminées, elles 
peuvent alors être insérées dans un châssis afin de pouvoir être utilisées en tant que 
microréacteur. 
I.2. Montage d’un microréacteur 
I.2.a. Mise en place des plaques microgravées dans le châssis 
Le montage des plaques microgravées dans le châssis du microréacteur nécessite plusieurs 
étapes, dont les principales sont représentées sur la Figure 3.11. 
Tout d’abord, il faut soigneusement nettoyer les plaques microgravées à l’aide d’une soufflette 
d’air comprimé, dans le but d’éliminer toute poussière éventuellement présente. Elles sont 
empilées de manière à ce que tous les microcanaux soient parallèles. Puis les plaques 
microgravées sont entourées par des plaques pleines, dans le but d’atteindre une hauteur 
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requise de vingt plaques. Les plaques empilées et alignées sont alors maintenues entre elles par 
une pince d’architecte, comme montré sur la Figure 3.11.a. 
 
  
Figure 3.11 : étapes du montage d’un microréacteur dans son châssis 
 
L’étape suivante consiste à mettre en place deux coffrages (effectués en papier aluminium 
collant) sur chacun des deux bords de l’empilement, parallèles aux canaux. Après préparation 
d’un adhésif spécial (Resbond 908-1, Final), celui-ci est déposé successivement dans les deux 
coffrages, sur une couche d’environ un millimètre d’épaisseur, obtenue par superposition de 
deux ou trois couches plus fines. Une fois l’adhésif sec, après 24 heures de repos à température 
ambiante, les coffrages sont retirés ; les plaques tiennent alors entre-elles, comme le montre la 
Figure 3.11.b.  
L’empilement des plaques est alors fixé dans le châssis intérieur du microréacteur à l’aide de 
l’adhésif spécial, en prenant soin de ne pas boucher de canaux, que ce soit d’un côté ou de 
l’autre ; le résultat est présenté sur la Figure 3.11.c. Une pièce en téflon percée de trois canaux 
(diamètre 6 mm) est ensuite placée entre les plaques et la sortie du microréacteur. 
Enfin, le châssis intérieur peut être scellé. Pour cela, une plaque de jointure en graphite (avec 
un film d’acier inoxydable au milieu de son épaisseur) est placée juste en-dessous d’un capot 
en acier inoxydable, dans le but d’assurer l’étanchéité du microréacteur. Le capot est finalement 
vissé en six points. Le microréacteur obtenu juste avant le serrage des vis est montré sur la 
Figure 3.11.d.  
La Figure 3.12 montre en gros plan une partie de l’entrée du microréacteur (entourée sur la  
Figure 3.11.d). On peut distinguer l’empilement des plaques microgravées, la partie blanche 




Figure 3.12 : vue partielle de l’entrée du microréacteur 
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L’adhésif spécial utilisé pour fixer les plaques entre-elles puis dans le châssis est du type 
Resbond 908-1 (Final). Il est obtenu après le mélange et l’homogénéisation d’une poudre 
blanche avec de l’eau, le principal composant de l’adhésif étant de l’alumine Al2O3. La pâte 
obtenue peut ensuite être appliquée, et son séchage se fait à l’air ambiant. Le matériau alors 
obtenu colle et rend étanche, tout en résistant à une température de 1700°C ainsi qu’aux agents 
chimiques. 
I.2.b. Différents microréacteurs utilisés 
Trois microréacteurs différents ont été utilisés pour cette étude, installés dans trois châssis 
distincts. 
Le premier est le microréacteur principal, sur lequel toutes les manipulations d’oxydation 
catalytique ont été effectuées. Il est constitué de douze plaques microgravées, dont les 
dimensions des microcanaux sont 50 x 100 µm. Quatre plaques pleines sont disposées de part 
et d’autre des plaques microgravées. 
Le deuxième microréacteur est identique au premier, mais il ne contient pas de catalyseur. 
C’est le microréacteur utilisé pour l’étude en oxydation thermique. 
Enfin, le troisième microréacteur est celui conçu pour l’étude de la durée de vie du catalyseur. 
Il contient six plaques microgravées et recouvertes de platine, insérées entre deux fois sept 
plaques pleines. Comme ce prototype contient deux fois moins de microcanaux que le réacteur 
d’étude, le débit appliqué pour obtenir des conditions analogues est deux fois moins important. 
 
Des résultats de [Rachedi et al., 2009] sont également présentés. Trois microréacteurs avec 
différentes dimensions de microcanaux ont été étudiés : 50 x 100 µm (microréacteur utilisé pour 
cette étude), 100 x 200 µm et 200 x 500 µm. Mis à part la dimension des microcanaux, ces deux 
derniers microréacteurs sont conçus de manière similaire à celui présenté ici. 
I.2.c. Mise en place du châssis dans l’installation expérimentale 
Une fois le châssis intérieur équipé des plaques microgravées, il est alors placé dans la partie 
externe du microréacteur, celle qui est équipée du système de chauffage. Alors qu’une vue 
éclatée du microréacteur est proposée sur la Figure 3.13, la Figure 3.14 indique la façon dont les 
deux parties du châssis sont assemblées. 
 
 
Figure 3.13 : vue éclatée du microréacteur, des plaques microgravées au châssis extérieur 
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Figure 3.14 : représentation schématique du microréacteur et de son châssis :  
vue de face du châssis extérieur (à gauche) et microréacteur entier monté, vue en coupe de côté (à droite) 
 
Les différentes parties du microréacteur de la Figure 3.14 sont détaillées ci-dessous. Le châssis, 
comprenant deux parties (intérieure et extérieure) ainsi que leurs capots respectifs, est 
confectionné à l’atelier du Laboratoire de Génie Chimique dans un acier 316L. 
 
- a : entrée du microréacteur 
- b : sortie du microréacteur 
- c : châssis intérieur 
- d : empilement de plaques microgravées 
- e : capot du châssis intérieur 
- f : châssis extérieur 
- g : emplacement pour une cartouche chauffante 
- h : capot du châssis extérieur 
- i : emplacement pour une vis 
- j : joint d’étanchéité 
 
Les différentes étapes de fabrication et de montage d’un microréacteur ont ainsi été présentées, 
depuis la fabrication des plaques microgravées jusqu’à la mise en place du microréacteur dans 
l’installation expérimentale, en passant par l’assemblage des plaques dans le châssis. La 
deuxième partie de ce chapitre présente alors l’installation de manière plus générale, en 
considérant non seulement le microréacteur mais aussi les autres appareillages présents sur le 
pilote. 
II. Dispositif expérimental 
La Figure 3.15 représente une vue d’ensemble du dispositif expérimental utilisé pour 
l’oxydation catalytique des COV dans un microréacteur. Les différents éléments de 




Figure 3.15 : vue d’ensemble de l’installation expérimentale 
 
- a : pousse-seringue 
- b : microréacteur 
- c : chromatographe 
- d : acquisition des données 
- e : panneau de commandes 
- f : boîtier électrique 
- g : capteur de pression différentielle 
- h : enregistreur 
 
D’autres éléments, indispensables au bon fonctionnement du pilote, ne sont pas visibles sur la 
Figure 3.15. Il s’agit tout d’abord de l’évaporateur, situé juste derrière le microréacteur. Il faut 
noter que ces deux parties du procédé sont placées dans des enceintes en brique réfractaire, 
afin de limiter les pertes thermiques avec le milieu extérieur. En outre, les bouteilles de gaz 
sont situées à l’extérieur du bâtiment. Enfin, l’installation expérimentale est reliée à une hotte 
aspirante par une canalisation souple, où sont rejetés les effluents. 
Cette deuxième partie du chapitre présente le dispositif expérimental. Dans un premier temps, 
l’appareillage est décrit dans son intégralité, et les conditions opératoires générales sont 
indiquées. Dans un second temps, les étapes de la mise en place d’un essai de désactivation du 
catalyseur sont détaillées. 
II.1. Description générale du pilote 
Le schéma de procédé de l’installation est présenté en Annexe 5, celui de la  
Figure 3.16 étant simplifié pour plus de clarté. Trois parties du procédé sont distinctes : 
l’évaporateur qui permet la génération de l’effluent, le microréacteur dans lequel le COV est 




Figure 3.16 : schéma simplifié de l’installation expérimentale 
 
Génération de l’effluent : 
L’effluent gazeux est obtenu en vaporisant du COV liquide dans un courant d’air synthétique, 
au sein de l’évaporateur. Les COV utilisés (Fisher Chemical) sont généralement d’une pureté 
de 99,99 % (n-hexane à 99,78 %), car la présence d’impuretés pourrait éventuellement influer 
sur les résultats issus des essais d’oxydation. Le COV liquide est tout d’abord introduit dans 
une seringue en verre de 10 mL, de marque Hamilton, modèle Gastight 1010 TLL ; son 
étanchéité est garantie par un joint en polytétrafluoréthylène (PTFE). Un pousse-seringue de 
marque Harvard Apparatus (modèle PH 2000 Infusion) est utilisé afin de pouvoir injecter de 
manière reproductible de faibles quantités de COV, de l’ordre de quelques millilitres par heure. 
Le COV est alors acheminé vers une cellule de vaporisation par l’intermédiaire d’un capillaire. 
L’évaporateur est chauffé à 200°C par une cartouche chauffante, et va ainsi permettre de 
mélanger le COV à un flux d’air synthétique (80 % d’azote et 20 % d’oxygène). Pour mélanger 
ainsi que pour homogénéiser le COV dans l’air, une grille cylindrique est placée au niveau de 
l’alimentation en COV dans la cellule, l’air arrivant par l’arrière de cette grille pour entraîner le 
COV dans son courant. La concentration désirée en COV dans le mélange est obtenue en 
introduisant un débit calculé de COV liquide en relation avec un débit d’air fixe et contrôlé. La 
Figure 3.17 représente le système de génération de l’effluent. 
 
 
Figure 3.17 : génération de l’effluent 
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La seringue contenant le COV liquide est visible en bas à droite de la Figure 3.17. Elle est placée 
sur un pousse-seringue, et reliée à l’évaporateur par l’intermédiaire d’un capillaire en acier 
inoxydable. L’évaporateur, à gauche sur la Figure 3.17, est placé dans une enceinte en brique 
réfractaire, dont le couvercle a été retiré pour la photo. 
 
La détermination du débit volumique de COV liquide s’effectue en utilisant les relations ci-
dessous ; le calcul permettant de déterminer les quantités à mélanger pour préparer un 
mélange binaire est expliqué en Annexe 6. 
 
- débit massique de COV liquide injecté : QmCOVliq = QvCOVliq . ρCOVliq 
- débit molaire de COV : QnCOVliq = QnCOVgaz    et    QnCOVliq = QmCOVliq / MCOV 
- débit volumique de COV gazeux :  QvCOVgaz = QnCOVgaz . Vm 
- concentration volumique de COV dans l’air : CvCOV = (QvCOVgaz . 106) / (QvCOVgaz + Qvair) 
 
avec Qm : débit massique (g/min) 
 Qv : débit volumique (L/min) 
 Qn : débit molaire (mol/min) 
 ρCOVliq : masse volumique du COV liquide considéré (g/dm3) 
 MCOV : masse molaire du COV considéré (g/mol) 
 Vm : volume molaire d’un gaz (22,4 L/mol à 0°C et 1,013 bar) 
 CvCOV : concentration volumique du COV dans l’air (ppm) 
 
Réaction d’oxydation dans le microréacteur : 
Le microréacteur est relié à la sortie de la cellule de vaporisation par l’intermédiaire d’un 
capillaire en acier inoxydable. La température d’oxydation est contrôlée par régulation de la 
température du gaz en sortie. La Figure 3.18 montre une vue de dessus de l’évaporateur et du 
microréacteur, les couvercles des enceintes ayant été retirés pour la photo. L’entrée de 
l’évaporateur est à droite, et la sortie du microréacteur à gauche. 
 
 
Figure 3.18 : évaporateur (à droite) et microréacteur (à gauche) dans leurs enceintes en brique réfractaire 
 
La sortie du microréacteur est placée sous une hotte aspirante afin de ne pas rejeter à 
l’atmosphère les produits de la réaction, à savoir du dioxyde de carbone, de l’eau, et 
éventuellement d’autres produits intermédiaires non-convertis. La Figure 3.19 montre une vue 




Figure 3.19 : microréacteur, canalisations et vannes 
 
Les différentes parties visibles sur la Figure 3.19 sont nommées ci-dessous : 
 
- a : entrée du microréacteur 
- b : sortie du microréacteur 
- c : vanne trois voies 
- d : trois vannes à pointeau 
- e : entrée et sortie de l’effluent dans le chromatographe 
 
La vanne trois voies permet de diriger l’effluent à l’entrée ou à la sortie du microréacteur vers 
le chromatographe pour analyse. Les trois vannes à pointeau servent à régler le débit d’effluent 
circulant dans le chromatographe, par rapport à l’évent s’échappant vers la hotte aspirante. Les 
autres vannes visibles sur la Figure 3.19 sont des vannes d’isolement. 
 
Analyse chromatographique en ligne : 
L’analyse de l’effluent s’effectue grâce à un chromatographe en phase gazeuse, monté en ligne 
sur l’installation. Ainsi, l’analyse se fait en temps réel, et le prélèvement d’échantillons gazeux 
est alors évité. Quatre gaz différents sont nécessaires au fonctionnement du chromatographe, 
les bouteilles type B50 sont fournies par Linde Gas : 
- hélium (5.6) : en tant que gaz vecteur dans les colonnes 
- hydrogène (5.0) : pour alimenter la flamme du détecteur à ionisation de flamme 
- air synthétique (5.0) : pour augmenter le pouvoir oxydant de la flamme du détecteur 
- air comprimé (réseau) : pour basculer les vannes pneumatiques d’injection 
L’hélium est filtré avant d’arriver dans le chromatographe. Un premier tamis permet de piéger 
l’eau, un second capte l’oxygène. Cela permet d’avoir une bonne qualité de gaz vecteur, 




Autre appareillage : 
Un capteur de pression différentielle est également installé sur le pilote ; il permet de mesurer 
la perte de charge induite par le microréacteur. La valeur mesurée est indiquée sur un panneau 
d’affichage, de même que les différentes températures mesurées et le débit d’air. Enfin, un 
enregistreur a été mis en place pour l’étude de la durée de vie du catalyseur, cet essai étant 
effectué sur une longue durée.  
 
Conditions opératoires : 
Les différentes conditions opératoires du dispositif expérimental sont récapitulées dans le 
Tableau 3.3, alors que le mode opératoire pour le fonctionnement de l’installation 
expérimentale est détaillé dans l’Annexe 7. 
 
Tableau 3.3 : conditions opératoires relatives au dispositif expérimental 
paramètre appareil ou gaz concerné valeur 
température 
évaporateur 200°C 
microréacteur varie entre 80°C et 520°C 
débit 
air vers microréacteur 0,5 NL/min en général (à 0°C et 1 atm) 
COV vers microréacteur varie selon la concentration désirée 
effluent vers chromatographe 30 Ncm3/min (à 25°C et 760 mmHg) 
pression 
air synthétique vers microréacteur 0,7 bar 
air synthétique vers chromatographe 4,2 bar 
hélium vers chromatographe 7 bar 
hydrogène vers chromatographe 3 bar 
air comprimé vers chromatographe 4,2 bar 
 
Le dispositif expérimental a donc été présenté, tout d’abord d’un point de vue appareillage, en 
détaillant chaque partie du procédé, puis d’un point de vue expérimental, avec le mode 
opératoire ainsi que les conditions d’utilisation. La partie suivante précise comment 
l’installation a été adaptée pour effectuer un essai sur une longue durée en vue de l’étude de la 
désactivation éventuelle du catalyseur. 
II.2. Adaptation du pilote pour l’étude de la durée de vie du catalyseur 
L’étude de la durée de vie du catalyseur est effectuée en maintenant des conditions 
d’utilisation du microréacteur pendant 100 heures. Ainsi, le maintien de l’installation en 
utilisation prolongée a nécessité une mise en sécurité. 
II.2.a. Mise en sécurité de l’installation 
Des seuils d’alarmes hautes ont été réglés pour les différentes températures, de façon à ce que 
le coupe-circuit du panneau de commandes s’actionne si ces seuils sont dépassés. Le pousse-
seringue est également relié au coupe-circuit, pour que l’introduction du COV dans le 
microréacteur s’arrête en cas de surchauffe de l’évaporateur ou du microréacteur. Le pousse-
seringue est paramétré de manière à ce que la quantité maximale injectée soit de 50 mL, soit la 
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contenance de la seringue utilisée pour cet essai ; une bague de sécurité renforce de manière 
mécanique cette consigne. Les températures de seuil sont réglées à 250°C pour l’évaporateur, et 
530°C pour l’effluent et le microréacteur. En cas de déclenchement du coupe-circuit, le débit 
d’air synthétique dans le système est cependant maintenu, afin de refroidir les composants. Par 
ailleurs, une plaque d’acier inoxydable a été placée sous les composants chauffés, dans le but 
d’augmenter la diffusion thermique d’une éventuelle surchauffe.  
Un enregistreur a été mis en place afin de pouvoir suivre l’évolution des paramètres au cours 
du temps, et ainsi pour détecter toute dérive en cas de déclenchement du coupe-circuit. Les 
paramètres enregistrés sont les trois températures citées précédemment, la perte de charge 
ainsi que le débit d’air synthétique. 
Enfin, la hotte aspirante ainsi que l’extraction d’air de la pièce sont maintenues de jour comme 
de nuit. La mise en sécurité de l’installation étant faite, l’étape suivante consiste à préparer le 
microréacteur pour cette étude. 
II.2.b. Montage du réacteur et activation du catalyseur 
Le microréacteur utilisé contient six plaques microgravées, recouvertes de platine (il est 
présenté dans la partie I.2.b de ce chapitre). 
Une fois le microréacteur installé sur le pilote, l’activation du catalyseur doit être réalisée. 
Normalement effectuée par passage d’hydrogène afin de réduire le platine,  
[Rachedi et al., 2009] ont montré qu’une simple montée en température sous air synthétique 
était suffisante, suivie d’un passage d’hélium pour désorber l’oxygène éventuellement adsorbé 
sur les sites du platine. Le microréacteur est donc chauffé à 450°C, et l’évaporateur à 200°C, en 
y faisant passer un débit d’air synthétique de 0,3 NL/min ; ces conditions sont maintenues 
pendant 6h15. La chauffe est ensuite arrêtée, le passage d’air synthétique étant maintenu 
pendant 1h. Le passage d’hélium n’a pas pu être effectué. 
II.2.c. Conditions opératoires 
Les températures de l’évaporateur et du microréacteur sont maintenues à 200°C et 450°C, 
repectivement. Le COV choisi pour cette étude est l’acétate d’éthyle, avec une concentration de 
2500 ppm. Le COV est introduit dans une seringue de marque Hamilton, modèle  
Gastight 1050 TLL, ayant une contenance de 50 mL. Le débit d’air synthétique est de 
0,3 NL/min, afin d’avoir le même temps de séjour que dans le microréacteur d’étude contenant 
deux fois plus de plaques microgravées. Le débit de COV requis dans ces conditions est de 
0,17 mL/h. 
Les conditions sont maintenues constantes durant 100 heures. Des analyses 
chromatographiques de l’effluent sont effectuées toutes les 2 heures environ pendant la 
journée, et une fois de nuit. Les résultats de cet essai sont présentés dans la partie II.5 du 
chapitre 4 ainsi que dans l’Annexe 14. 
 
L’appareillage du dispositif expérimental a ainsi été présenté dans cette deuxième partie du 
présent chapitre. La sécurisation du pilote pour effectuer un essai sur une longue durée a 
également été exposée. Dans chaque cas, les conditions opératoires ont été indiquées. La 
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troisième partie de ce chapitre concerne alors les conditions de l’étude, ainsi que l’outil 
d’exploitation : le chromatographe en phase gazeuse. 
III. Domaine d’étude et outil d’exploitation 
Le dispositif expérimental a été mis en place dans le but d’étudier l’oxydation d’un effluent 
contenant un ou plusieurs COV grâce à un microréacteur catalytique, et l’utilisation du pilote 
requiert le contrôle de certains paramètres opératoires afin de maîtriser les conditions de la 
réaction. Les COV étudiés sont les suivants : acétate d’éthyle, acétone, 1,4-dioxane, éthanol, n-
hexane, isopropanol, méthyléthylcétone, propanol et toluène. Dans une première partie, le 
domaine d’étude est tout d’abord explicité, en précisant la gamme des concentrations ainsi que 
des débits traités. Les différents paramètres contrôlés sont présentés ainsi que les grandeurs 
étudiées. Les incertitudes sont indiquées pour chacun. Dans une deuxième partie, l’outil 
analytique est présenté : la chromatographe en phase gazeuse a été conçu spécifiquement pour 
le pilote, il permet l’analyse en ligne des divers composants pouvant être retrouvés dans 
l’effluent à l’entrée et à la sortie du microréacteur. Un étalonnage a ainsi été mis en place. Enfin, 
la fidélité des résultats est indiquée dans la troisième partie, d’un point de vue répétabilité et 
reproductivité. 
III.1. Conditions et paramètres de l’étude 
III.1.a. Gamme d’étude 
Une étude sur le microréacteur a été effectuée lors de travaux précédents, en testant d’une part 
différentes tailles de microcanaux, et d’autre part le débit d’air à l’entrée du microréacteur. Les 
dimensions des canaux testés sont les suivantes : 200 x 500 µm, 100 x 200 µm et 50 x 100 µm.  
 
 
Figure 3.20 : comparaison des conditions opératoires dans le cas de l’oxydation catalytique de l’acétone  
(2500 ppm) 
  
D’après les résultats présentés sur la Figure 3.20 obtenus antérieurement, les meilleures 
conditions obtenues pour l’oxydation de l’acétone (avec une concentration dans le flux d’entrée 
de 2500 ppm) sont les suivantes : débit d’air à l’entrée de 0,5 NL/min, et dimension des canaux 
 3-118 
50 x 100 µm. La température du microréacteur est fixée successivement entre 80°C et 520°C. 
Effectivement, dans ces conditions opératoires, la température requise pour obtenir 50 % de 
conversion est inférieure d’environ 20°C, et la conversion maximale atteint 96 % à 504°C. Ces 
conditions et les dimensions des microcanaux associés ont ainsi été conservées dans la présente 
étude, pour l’étude de l’oxydation de divers COV. 
 
La concentration des différents COV est fixée à 2500 ppm ; le Tableau 3.4 indique, pour chaque 
composé, la concentration massique équivalente en mgCOV/m3 ainsi qu’en Carbone Organique 
Total (COT : concentration relative à la quantité d’atomes de carbone, exprimée en mgC/m3). Le 
débit de COV associé, pour un débit d’air de 0,5 NL/min, est également indiqué. Il est inférieur 
à 1 mL/h.  
 
Tableau 3.4 : concentration étudiée pour chaque COV (2500 ppm) 
 concentration étudiée débit de COV 
acétate d'éthyle 9010 mgCOV/m3 4908 mgC/m3 0,3397 mL/h 
acétone 5937 mgCOV/m3 3680 mgC/m3 0,2557 mL/h 
1,4-dioxane 9007 mgCOV/m3 4906 mgC/m3 0,2963 mL/h 
éthanol 4710 mgCOV/m3 2454 mgC/m3 0,2031 mL/h 
n-hexane 7812 mgCOV/m3 6527 mgC/m3 0,4539 mL/h 
isopropanol 6150 mgCOV/m3 3684 mgC/m3 0,2662 mL/h 
méthyléthylcétone 7372 mgCOV/m3 4908 mgC/m3 0,3115 mL/h 
1-propanol 6145 mgCOV/m3 3681 mgC/m3 0,2599 mL/h 
toluène 9422 mgCOV/m3 8590 mgC/m3 0,7410 mL/h 
 
Par ailleurs, le débit d’air synthétique - assimilé au débit de l’effluent - est ainsi fixé à 
0,5 NL/min pour la plupart des essais. Cependant, afin d’étudier l’influence du débit sur les 
résultats expérimentaux (partie II.2 du chapitre 4), différentes valeurs ont été utilisées, allant de 
0,3 NL/min à 5,0 NL/min. Elles sont indiquées dans le Tableau 3.5, où la valeur exacte 
correspond à celle utilisée expérimentalement ainsi que pour effectuer les calculs, et la valeur 
arrondie est employée pour plus de lisibilité. 
 
Tableau 3.5 : gamme étudiée du débit de l’effluent 
valeur arrondie valeur exacte 
0,3 NL/min 0,2683 NL/min 
0,5 NL/min 0,5187 NL/min 
1,0 NL/min 1,0196 NL/min 
3,0 NL/min 3,0223 NL/min 
5,0 NL/min 5,0265 NL/min 
 
Enfin, l’influence de la concentration a été étudiée en considérant comme COV l’acétate 
d’éthyle, avec une gamme de concentration comprise entre 250 ppm et 8000 ppm (partie II.1 du 
chapitre 4). Les valeurs étudiées sont notées dans le Tableau 3.6. A titre indicatif, le débit de 
COV correspondant est également indiqué, pour un débit d’air synthétique de 0,5 NL/min. 
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Tableau 3.6 : gamme étudiée de la concentration en acétate d’éthyle (0,5 NL/min) 
concentration étudiée débit de COV 
250 ppm 901 mg/m3 491 mgC/m3 0,0339 mL/h 
500 ppm 1802 mg/m3 982 mgC/m3 0,0678 mL/h 
1200 ppm 4325 mg/m3 2356 mgC/m3 0,1628 mL/h 
2500 ppm 9010 mg/m3 4908 mgC/m3 0,3397 mL/h 
5000 ppm 18020 mg/m3 9816 mgC/m3 0,6811 mL/h 
8000 ppm 28832 mg/m3 15705 mgC/m3 1,0930 mL/h 
III.1.b. Paramètres contrôlés 
L’utilisation du pilote requiert le contrôle de certains paramètres opératoires afin de maitriser 
les conditions de la réaction. Le dispositif expérimental permet de contrôler les débits des 
composants de l’effluent, les pressions des gaz à l’arrivée dans les lignes du pilote, et le 
chauffage du microréacteur et de l’évaporateur. Pour chaque cas détaillé ci-après, les 
incertitudes dues aux instruments de mesure sont indiquées. 
 
Débit de COV : 
Le débit de COV liquide injecté dans l’évaporateur est contrôlé par l’intermédiaire du pousse-
seringue. Il convient d’indiquer à l’appareil le diamètre de la seringue utilisée, ainsi que la 
consigne du débit désiré. Le diamètre intérieur des deux seringues utilisées est indiqué dans le 
Tableau 3.7. 
 
Tableau 3.7 : diamètre des seringues utilisées 
volume de la seringue 10 mL 50 mL 
diamètre intérieur 14,567 mm 32,573 mm 
 
D’après les données du fournisseur du pousse-seringue, la précision de l’injection est de ± 1 %, 
avec une reproductibilité de ± 0,1 %. 
Une vérification du débit injecté par le pousse-seringue a été effectuée par pesée, en 
remplissant la seringue de 10 mL avec de l’eau, et en comparant le volume injecté indiqué par 
le pousse-seringue, et la masse perdue par la seringue entre le début et la fin de l’injection. Les 
résultats obtenus sur deux essais sont présentés dans le Tableau 3.8. Le volume injecté par la 
seringue (V) est calculé à partir de la masse perdue par la seringue (m) selon :  
 
V = m / ρ 
 
avec ρ : masse volumique de l’eau à la température de la pièce le jour de l’essai, soit 
ρ26°C = 0,99681 g/mL pour le premier essai et ρ23,5°C = 0,99744 g/mL pour le second [Lange, 1973].  
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Tableau 3.8 : étalonnage du pousse-seringue 
 essai 1 essai 2 
consigne de débit 0,5000 mL/h 2,0000 mL/h 
durée de l’injection 7 h 01 min 3 h 28 min 
volume indiqué sur le pousse-seringue 3,5000 mL 7,0000 mL 
débit théorique 0,4988 mL/h 2,0192 mL/h 
volume vidé de la seringue 3,5654 mL 6,9619 mL 
débit réel 0,5081 mL/h 2,0082 mL/h 
écart relatif des débits* -1,87 % 0,54 % 
écart à la consigne** -1,63 % 0,41 % 
* l’écart relatif des débits est calculé entre le débit théorique et le débit expérimental 
** l’écart à la consigne est relatif au débit réel 
 
La reproductibilité n’a pas été évaluée expérimentalement, mais il apparaît que l’imprécision 
de l’injection est plus importante lorsque le débit est plus faible. Dans ce cas, l’écart relatif est 
légèrement plus important que la précision fournie par le fabricant. Les débits utilisés au cours 
des différents essais étant plutôt de l’ordre de 0,5 mL/min que de 2,0 mL/min, une précision de 
± 2 % va ainsi être considérée en ce qui concerne l’injection du COV. 
 
Débit d’air et débit réel de l’effluent : 
Le débit d’air est régulé par un contrôleur de débit modèle 5850TR de chez Brooks Instrument ; 
un afficheur monovoie modèle 0151 de chez Serv’Instrumentation permet de piloter le 
contrôleur de débit, tout en lui fournissant son alimentation. La consigne du débit normalisé 
d’air désiré est indiquée sur l’afficheur, qui permet ensuite de lire la mesure. Les conditions 
normales sont 0°C et 1013,25 mbar. 
L’appareil a été acheté certifié, étalonné pour de l’air synthétique ; l’incertitude du constructeur 
entre la consigne et la mesure est indiquée à 4 %. Les valeurs expérimentales sont notées dans 
le Tableau 3.9, indiquant également l’écart relatif entre les deux valeurs. 
 
Tableau 3.9 : incertitude du débitmètre électronique 
consigne mesure écart relatif 
0,25 NL/min 0,2683 NL/min 7,32 % 
0,50 NL/min 0,5187 NL/min 3,74 % 
1,00 NL/min 1,0196 NL/min 1,96 % 
3,00 NL/min 3,0223 NL/min 0,74 % 
5,00 NL/min 5,0265 NL/min 0,53 % 
 
Il apparaît que l’incertitude de l’appareil diminue lorsque le débit devient plus important. 
Comme le débit mesuré est utilisé pour les calculs, cet écart n’intervient pas dans les résultats 
expérimentaux. L’incertitude relative au débit mesuré par rapport au débit passant réellement 
dans l’appareil n’étant pas connue, elle est supposée égale à ± 4 %. 
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La détermination du débit réel de l’effluent est exploitée dans la partie II.3 du chapitre 4. Le 
calcul utilisé est basé sur le débit normalisé de l’air synthétique, ainsi que sur la température de 
l’effluent, le débit de COV étant considéré comme négligeable : 
 
Qréel = (Qmesuré .Tréelle) / Tréférence 
 
avec Qréel : débit réel de l’effluent (L/min) 
Qmesuré : débit normalisé de l’air synthétique (NL/min, à 1,01325 bar et 273,15 K) 
Tréelle : température de l’effluent (K) 
Tréférence : température de référence (273,15 K) 
 
En considérant les incertitudes sur le débit normalisé (± 4 %) et sur la température de l’effluent 
(entre 0°C et 375°C : ± 2,2°C, au-delà de 375°C : ± 3,5°C), la température de référence étant une 
constante, l’incertitude relative sur le débit réel est de ± 6,5 % en dessous de 375°C, et ± 7,5 % 
lorsque la température est supérieure à 375°C. Elle s’exprime selon : 
 
Qréel / Qréel = ( Qmesuré / Qmesuré) + ( Tréelle / Tréelle) 
 
Temps de séjour de l’effluent : 
Le temps de séjour de l’effluent dans les microcanaux correspond à la durée qu’il lui faut pour 
traverser les microcanaux. Comme la densité du milieu réactionnel est considérée comme 
constante, il correspond au temps de passage. Il est défini par rapport au volume des 
microcanaux et au débit réel de l’effluent : 
 
τ = Vmicrocanaux / Qréel 
 
avec τ : temps de séjour (min) 
Vmicrocanaux : volume des microcanaux (L) 
Qréel : débit réel de l’effluent (L/min) 
 
L’incertitude relative sur le temps de séjour s’exprime donc selon la relation suivante : 
 
τ/ τ = ( Vmicrocanaux / Vmicrocanaux) + ( Qréel / Qréel) 
 
L’incertitude sur le débit réel a été précédemment déterminée : ± 6,5 % en dessous de 375°C et 
± 7,5 % au dessus de 375°C ; afin de simplifier, une erreur de 7 % est alors prise en compte.  
En ce qui concerne les incertitudes sur le volume des microcanaux, elles sont d’environ 11 % : 
la largeur et la longueur des microcanaux sont mesurées au microscope optique (3 % d’erreur) 
alors que leur profondeur est déterminée au profilomètre mécanique Tencor (5 % d’erreur). 




Pression des différents gaz : 
La pression des gaz est mesurée en plusieurs points du dispositif expérimental. Tout d’abord, 
un détendeur placé sur la bouteille de gaz permet de limiter la pression de sortie du gaz. Deux 
manomètres à tube de Bourdon permettent de mesurer la pression dans la bouteille et juste 
après la détente. Les lignes de gaz viennent de l’extérieur, où sont stockées les bouteilles, et 
rejoignent le pilote. Là, un second détendeur permet de régler la pression voulue dans la ligne 
reliée à l’installation. Les pressions expérimentales sont indiquées sur le schéma de l’Annexe 5. 
Les incertitudes sont assez élevées sur les valeurs des pressions (estimées à la graduation près, 
soit 0,5 mbar), car les échelles des détendeurs sont peu précises. C’est pourquoi les valeurs de 
pression ne sont pas exploitées. 
 
Chauffage du microréacteur : 
Le chauffage du microréacteur est régulé par rapport à la température de l’effluent à sa sortie. 
Un capteur thermocouple type K de marque Prosensor est donc placé dans l’effluent afin de 
mesurer sa température, il est relié à un régulateur/indicateur numérique de procédé West, 
modèle P6100-22170, qui contrôle la puissance de quatre cartouches chauffantes (250 W 
chacune) insérées dans le corps du microréacteur, permettant de le chauffer par effet Joule puis 
par conduction thermique. Un second thermocouple du même modèle est placé dans le corps 
du microréacteur, afin d’en vérifier la température par rapport à celle de l’effluent. 
En ce qui concerne le régulateur/indicateur, l’incertitude fournie par son fabricant est égale à ± 
0,1 % de la gamme de mesure. L’échelle de mesure de la température du microréacteur, 
identique à celle de la température de l’effluent, est comprise entre 0°C et 700°C. Ainsi, entre 
0°C et 375°C, l’incertitude entre la température réelle et celle qui est lue sur l’afficheur est égale 
à ± 2,2°C, alors qu’au-delà de 375°C elle est de ± 3,5°C. 
 
 
Figure 3.21 : évolution de l’écart entre la température du microréacteur et la température de l’effluent  
à la sortie du microréacteur, en fonction de la température du microréacteur  
(acétate d’éthyle - 2500ppm - 0,5 NL/min) 
 
L’écart entre la température du microréacteur et celle de l’effluent augmente d’environ un 
degré et demi lorsque la température du microréacteur est augmentée de cent degrés (Figure 
3.21), celle-ci étant supérieure à la température de l’effluent. Il y a ainsi six degrés d’écart entre 
l’effluent et le microréacteur lorsque celui-ci est chauffé à 500°C. 
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Compte tenu des incertitudes sur les températures, cet écart entre la température du 
microréacteur et la température de l’effluent n’est pas significatif. La plupart des courbes 
exposées dans cette étude sont tracées en fonction de la température du microréacteur, notée 
simplement « température (°C) ». 
 
Chauffage de l’évaporateur : 
Le chauffage de l’évaporateur est régulé à l’aide d’une cartouche chauffante avec thermocouple 
intégré, reliée à un régulateur/indicateur. La cartouche est de marque Prosensor, référence 
CCHC-10-80-250-J : diamètre 10 mm, longueur utile 80 mm, puissance 250 W, thermocouple 
type J. Les deux métaux constituants les thermocouples de type J sont le fer et le constantan, ce 
dernier étant un alliage composé de 55 % de cuivre et de 45 % de nickel. Selon le constructeur, 
un thermocouple type J est adapté à des températures allant de -40°C à 750°C. L’incertitude est 
identique à celle d’un thermocouple type K. 
Concernant l’afficheur/régulateur, l’incertitude fournie par son fabricant est égale à ± 0,1 % de 
la gamme de mesure. Cette dernière s’étendant de 0°C à 400°C, l’incertitude entre la 
température réelle de l’évaporateur et la mesure indiquée est ainsi, à 200°C, de ± 1,9°C. 
 
Bilan : 
Les différents paramètres contrôlés par le pilote sont donc les débits de COV et d’air 
synthétique, par l’intermédiaire d’un pousse-seringue et d’un contrôleur de débit, ainsi que les 
pressions des différents gaz ; le chauffage de l’évaporateur ainsi que celui du microréacteur 
sont régulés. Dans chaque cas, les incertitudes ont été indiquées, et sont récapitulées dans le 
Tableau 3.10. 
 
Tableau 3.10 : récapitulatif des incertitudes sur les paramètres contrôlés 
paramètre contrôlé incertitude 
débit du COV ± 2 % 
débit mesuré de l’air synthétique ± 4 % 
débit réel de l’air synthétique 
si < 375°C : ± 6,5 % 
si > 375°C : ± 7,5 % 
temps de séjour ± 18 % 
pression des différents gaz ± 0,5 mbar 
température du microréacteur 
si < 375°C : ± 2,2°C 
si > 375°C : ± 3,5°C 
température de l’effluent 
si < 375°C : ± 2,2°C 
si > 375°C : ± 3,5°C 
température de l’évaporateur 200 ± 2°C 
 
Les incertitudes sur les températures sont assez faibles, de l’ordre de 3 %. Alors que celle sur le 
débit réel de l’effluent est légèrement plus importante (environ 7 %), l’erreur sur le temps de 
séjour atteint environ 18 %. Il faudra ainsi considérer cette dernière incertitude lors de la 
considération des valeurs du temps de séjour. 
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III.1.c. Grandeurs étudiées 
Le pilote permet également d’atteindre d’autres grandeurs, qui vont être utilisées pour cette 
étude : le taux de conversion du COV et la quantité de CO2 rejetée, ainsi que la perte de charge 
de l’effluent induite par le microréacteur. 
 
Taux de conversion du COV : 
Le taux de conversion d’un COV est calculé après exploitation des chromatogrammes. Comme 
l’aire d’un pic est proportionnelle à la concentration du composé dans l’effluent (existence 
d’une boucle d’injection, voir la partie III.2 de ce chapitre), le taux de conversion peut être 
calculé directement à partir des aires de pic. Le chromatographe permet d’analyser soit l’entrée 
soit la sortie du microréacteur. 
 
X = 100.(Ae - As) / Ae 
 
avec X : taux de conversion (%) 
Ae : aire moyenne du pic du COV à l’entrée du microréacteur (uA) 
 As : aire du pic du COV à la sortie du microréacteur (uA) 
 
D’après le constructeur, l’incertitude du chromatographe est de 5 %. En considérant cette 
incertitude pour chaque aire de pic, l’incertitude relative sur le taux de conversion est alors de 
10 %. Elle est exprimée selon la relation suivante : 
 
X / X = [ Ae - As) / (Ae - As)] + [ Ae / Ae] 
 
Quantité de CO2 rejeté : 
La quantité de CO2 rejeté à l’issue de l’oxydation d’un COV dans le microréacteur est évaluée 
par chromatographie. L’étalonnage du chromatographe est effectué en analysant un gaz dont 
la concentration en CO2 est connue précisément, celle-ci étant proportionnelle à l’aire du pic de 
CO2. L’élaboration d’une droite-étalon est expliquée dans la partie III.2.c de ce chapitre. 
Une bouteille de gaz contenant du CO2 dans de l’hélium est utilisée pour cet étalonnage. Le 
mélange est constitué de 2,01 % molaire de CO2, à ± 2 % (soit 20100 ± 200 ppm). L’incertitude 
du chromatographe est de 5 %. Ainsi, l’incertitude sur une droite-étalon est de  
(Apic ± 5 %)= a.(CCO2 ± 2 %), avec a : coefficient directeur de la droite représentant l’aire de pic du 
CO2 (Apic) en fonction de sa concentration(CCO2). En considérant une aire moyenne du pic de 
CO2 égale à 149647 uA, l’incertitude sur le coefficient directeur est alors de ± 7 %. L’incertitude 
relative sur la quantité de CO2 analysée est finalement de 12 %, exprimée selon la relation 
suivante : 
CCO2 / CCO2 = ( a / a) + ( Apic / Apic) 
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Perte de charge : 
La perte de charge que subit le gaz à la traversée du microréacteur est mesurée à l’aide d’un 
capteur/transmetteur de pression différentielle, modèle Rosemount 3051CD de chez 
Serv’Instrumentation. Celui-ci transmet un signal électrique 4 - 20 mA à un 
convertisseur/afficheur digital, situé sur le panneau de commande.  
La précision fournie par le fabricant du capteur de pression différentielle est égale à ± 0,065 % 
de l’échelle de mesure, qui est réglée de zéro à 100 mbar. Le temps de réponse est de 100 ms. 
Concernant l’afficheur/régulateur, l’incertitude indiquée par le fabricant est égale à ± 0,1 % de 
la gamme de mesure. Ainsi, l’incertitude entre la perte de charge réelle et celle lue sur 
l’afficheur est donc de ± 0,165 %. 
 
Données de l’enregistreur : 
L’enregistreur Memograph est monté de manière à faire l’acquisition de cinq entrées : la perte 
de charge, le débit d’air, la température de l’évaporateur, la température du microréacteur et 
enfin la température de l’effluent à la sortie du microréacteur. Les données sont enregistrées 
sur une carte ATA-Flash, puis le logiciel ReadWin 2000 permet de les visualiser sur un 
ordinateur. 
L’enregistreur capte, pour chaque entrée, des signaux électriques type 4 - 20 mA. Selon le 
constructeur, la résolution du signal est de 1 µA, avec une précision égale à 0,25 % de la gamme 
de mesure. Le Tableau 3.11 indique les valeurs expérimentales utilisées. Il faut noter que les 
incertitudes dues à l’enregistreur sont à additionner à celles des appareils de mesure, 
l’incertitude totale entre les données réelles et celles enregistrées est alors obtenue. 
 
Tableau 3.11 : récapitulatif des incertitudes sur les données enregistrées 
 gamme de mesure incertitude enregistreur incertitude totale 
température de l’évaporateur 0°C à 400°C 1°C 200 ± 3°C 
température du microréacteur 0°C à 700°C 1,75°C 
si < 375°C : ± 3,25°C 
si > 375°C : ± 4,55°C 
température de l’effluent 0°C à 700°C 1,75°C 
si < 375°C : ± 3,25°C 
si > 375°C : ± 4,55°C 
perte de charge 0 mbar à 620 mbar 1,55 mbar 1,615 mbar 
débit d’air 0 L/min à 5 L/min 0,0125 L/min 0,2125 L/min 
 
Bilan : 
Différentes données sont donc utilisées pour mener à bien cette étude, principalement à travers 
des afficheurs digitaux, mais également grâce à un enregistreur utilisé dans le cadre de l’étude 
de la durée de vie du catalyseur. Le Tableau 3.12 récapitule les différentes incertitudes des 
grandeurs étudiées. 
 
Tableau 3.12 : récapitulatif des incertitudes sur les grandeurs étudiées 
grandeur étudiée incertitude relative 
taux de conversion du COV ± 10 % 
quantité de CO2 rejetée ± 12 % 
perte de charge ± 0,165 % 
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Les incertitudes sur le taux de conversion ainsi que sur la quantité de CO2 rejeté sont d’environ 
10/12 %, elles ne sont ainsi pas négligeables, notamment dans le cas du taux de conversion 
puisque cette valeur est exprimée en pourcentage. Il conviendra alors d’en tenir compte lors de 
l’exploitation des résultats expérimentaux. 
III.2. Outil analytique : la chromatographie en phase gazeuse 
Le chromatographe utilisé pour l’étude a été spécialement mis au point pour cette installation ; 
ses composants ont ainsi été soigneusement choisis pour permettre une analyse adaptée à la 
réaction d’oxydation et aux composés alors mis en jeu. Dans un premier temps, un bref rappel 
du principe de la chromatographie en phase gazeuse est effectué. Les spécificités de l’appareil 
utilisé sont expliquées, les méthodes analytiques sont également présentées en proposant des 
exemples de chromatogrammes. Le principe d’analyse en ligne d’un essai d’oxydation en 
fonction de la température est ensuite indiqué. Enfin, la démarche menée pour caractériser les 
composés est précisée, que ce soit d’un point de vue  qualitatif ou quantitatif. 
III.2.a. Principe et appareillage 
La chromatographie en phase gazeuse est une méthode de séparation, dont le principe repose 
sur la migration différentielle des constituants d’un mélange à analyser au travers d’une 
colonne chromatographique. La Figure 3.22 représente schématiquement le principe de la 
chromatographie en phase gazeuse. 
 
 
Figure 3.22 : schéma de principe de la chromatographie en phase gazeuse 
 
Comme le chromatographe est en ligne, l’échantillon correspond dans le cas présent à l’effluent 
provenant soit de l’entrée soit de la sortie du microréacteur. Dans le cas présent, il passe à 
travers la vanne d’injection, en position « balayage », en remplissant une boucle 
d’échantillonnage avant de sortir du chromatographe ; le débit de l’effluent dans l’injecteur est 
mesuré en sortie, à l’aide d’un débitmètre portatif (Digital Flow Check - Alltech - modèle 4700). 
Lorsque l’analyse est lancée, la vanne se met alors en position « injection » (celle schématisée 
sur la Figure 3.22) et le gaz vecteur balaye la boucle d’injection pour emmener l’échantillon 
dans une colonne. La colonne ainsi que les vannes sont placées dans des fours qui 
conditionnent les températures. La colonne, contenant un substrat de polarité connue, permet 
de séparer les constituants de l’échantillon en fonction de leur température d’ébullition et de 
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leur polarité, selon leur affinité avec le substrat. Un détecteur placé en sortie de colonne permet 
ensuite de transformer le passage de l’effluent en signal électrique, le principe d’un détecteur 
étant généralement basé sur les propriétés physiques des composants. Le signal du détecteur 
est ensuite traité de manière à obtenir un chromatogramme, représentant des pics pour chaque 
composé en fonction du temps. Le temps de rétention d’un composé lui est propre, et l’aire du 
pic est proportionnelle à la concentration du composé dans le mélange. Il existe plusieurs sortes 
de détecteurs, adaptés aux composés à analyser.  
 
Spécificité de l’appareillage : 
Le Chromatographe en Phase Gazeuse (CPG) est de marque Varian, modèle CP3800. Il est 
composé de deux lignes d’analyses, cela dans le but de pouvoir analyser tous les composants 
gazeux, qu’ils soient de masse molaire élevée ou non. Le schéma des lignes d’analyse est 
présenté sur la Figure 3.23.  
 
 
Figure 3.23 : schéma des lignes d’analyse du chromatographe 
 
La première voie est composée d’une colonne capillaire de 30 mètres (CP sil 8 CB - 
30 m x 0,32 x 1 µm) débouchant sur un détecteur à ionisation de flamme (FID). La séparation se 
fait au contact d’une phase stationnaire constituée de 95 % de diméthylpolysiloxane et 5 % de 
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groupements phényl. Dans notre cas, cette voie permet d’analyser la quantité de COV présente 
soit à l’entrée soit à la sortie du microréacteur, et de détecter des produits intermédiaires non-
convertis éventuellement obtenus. 
La seconde voie permet d’analyser les autres composés, de type CO2, CO, N2, H2 et O2. Cette 
ligne est composée de deux colonnes garnies de polymère poreux (Porapak Q - 
divinylbenzène), placées en série ; elles mesurent chacune un mètre de long. Les deux colonnes 
sont suivies d’un tamis moléculaire, qui est rempli d’un polymère inorganique 
cristallin (molsieve 5A - zéolithe AlO4, SiO4). L’intérêt de cet enchaînement est d’avoir une 
meilleure séparation : les colonnes garnies permettent tout d’abord de séparer les composés les 
plus lourds, alors que les plus légers (H2, O2, N2) y passent rapidement ; ces derniers sont alors 
séparés efficacement à l’aide du tamis moléculaire. Un détecteur à conductivité thermique 
(TCD) permet finalement d’analyser les composés séparés par chromatographie d’adsorption. 
Le prélèvement des échantillons à analyser s’effectue en ligne, par l’intermédiaire de deux 
boucles de remplissage de 250 µL chacune, placées en série, et permettant ainsi l’injection 
simultanée de deux échantillons identiques dans les deux voies d’analyse, par l’intermédiaire 
de deux vannes d’injection. 
Un système de « backflush » a dû être mis en place sur la première colonne garnie, afin 
d’empêcher que le tamis moléculaire ne soit saturé à cause des molécules lourdes 
éventuellement présentes dans le gaz, dont l’eau. Le « backflush » est apparenté à un système 
de purge et consiste à injecter de l’hélium (qui est le gaz vecteur utilisé dans le 
chromatographe) à contre-courant dans la colonne, entraînant ainsi les molécules « polluantes » 
hors de la colonne. 
 
Méthodes analytiques et exemple de chromatogrammes : 
Deux méthodes d’analyse sont principalement utilisées pour cette étude (logiciel 
StarWorkStation - version 5), parfois adaptée en fonction du produit analysé. Une méthode de 
mise en veille est également programmée, elles sont toutes trois détaillées en Annexe 8, les 
paramètres de fonctionnement de l’appareil y étant indiqués dans chacun des cas. Les 
paramètres d’intégration utilisés sont les suivants : 
- ratio signal/bruit : 5 
- largeur de pic : 4 secondes 
- hauteur de la tangente : 4 % 
- valeur minimale de pic : 50 uA 
 
Dans un premier temps, une méthode spécifique à l’analyse de l’entrée du microréacteur a été 
développée, elle consiste à injecter successivement l’effluent dans la colonne capillaire pour 
obtenir finalement douze pics du même composé sur un seul chromatogramme relatif au FID. 
La Figure 3.24 montre un exemple d’un chromatogramme relatif à l’entrée du microréacteur, 




Figure 3.24 : chromatogramme FID de l’effluent à l’entrée du microréacteur  
(acétate d’éthyle - 2500 ppm - 0,5 NL/min - 118°C) 
 
Dans un second temps, une méthode de l’analyse de sortie consiste à injecter l’effluent dans les 
deux lignes d’analyses simultanément, afin d’effectuer une analyse complète de l’effluent et 
obtenir deux chromatogrammes, relatifs aux deux détecteurs. Cette méthode est utilisée lors de 
l’analyse de l’effluent à la sortie du microréacteur, mais aussi pour vérifier qu’aucun composé 
autre que l’air n’est présent à l’entrée et à la sortie du microréacteur lorsque le COV n’est pas 
injecté. La Figure 3.25 correspond à un chromatogramme FID obtenu à l’issue de l’oxydation de 
l’acétate d’éthyle à 361°C ; alors que le grand pic correspond au COV n’ayant pas réagi, les 





Figure 3.25 : chromatogramme FID de l’effluent à la sortie du microréacteur  
(acétate d’éthyle - 2500 ppm - 0,3 NL/min - 361°C) 
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La Figure 3.26 montre un exemple de chromatogramme TCD obtenu à l’issue de l’oxydation de 
l’acétate d’éthyle ; les deux premiers pics correspondent au dioxygène et au diazote composant 
l’air synthétique. En agrandissant la partie située entre 1,5 et 2,5 minutes (les pics à ces temps 




Figure 3.26 : chromatogramme TCD de l’effluent à la sortie du microréacteur, et son agrandissement  
(acétate d’éthyle - 2500 ppm - 0,3 NL/min - 515°C) 
 
Le principe de la chromatographie en phase gazeuse a donc été rappelé, puis les deux lignes 
d’analyse spécifiques de l’appareillage mis au point pour le pilote ont été présentées. Les 
méthodes d’analyses ont finalement été détaillées, en indiquant les conditions opératoires de 
l’appareil. La partie suivante présente la méthode d’exploitation des analyses 
chromatographiques. 
III.2.b. Analyses en ligne de l’effluent 
La Figure 3.27 représente schématiquement la méthode utilisée pour analyser l’oxydation d’un 
effluent en fonction de la température du microréacteur.  
 
 
Figure 3.27 : méthode d’analyse de l’effluent 
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Dans un premier temps, la température du réacteur est maintenue constante, en général vers 
80°C ; une succession de douze analyses est effectuée sur l’entrée du réacteur alors à l’équilibre 
thermique, et une aire de pic moyenne est déterminée pour le COV en entrée. La méthode 
d’analyse utilisée est celle de l’entrée du microréacteur, les douze injections sont ainsi 
comprises sur le même chromatogramme. La stabilité de l’effluent à l’entrée du microréacteur 
est alors validée lorsque l’aire du pic du COV considéré ne varie pas plus que de 5 %. Il est 
ainsi parfois nécessaire d’effectuer plusieurs analyses avant de considérer la concentration de 
l’effluent constante et stable. 
Dans un second temps, la température du microréacteur est augmentée de manière à obtenir 
une succession de paliers où la température est à chaque fois stabilisée ; à chaque palier, une 
analyse de sortie est effectuée afin de déterminer l’aire du pic de sortie en fonction de la 
température. 
Une fois que les aires d’un COV sont déterminées pour l’entrée et la sortie du microréacteur, la 
conversion de ce COV peut être calculée en fonction de la température. 
III.2.c. Caractérisation des produits 
La réaction d’oxydation catalytique étudiée a pour objectif de convertir un COV en CO2. Des 
sous-produits sont également obtenus pour certains COV. Chaque pic d’un chromatogramme 
est défini par son aire et par un temps de rétention caractéristique, auquel le produit est détecté 
par l’appareil. A partir de ces paramètres, il est possible de caractériser un produit de manière 
qualitative et/ou quantitative. 
 
Analyse qualitative : 
Un temps de rétention est associé à chaque produit analysé, dans les conditions spécifiques de 
l’analyse (à savoir les conditions opératoires mais aussi le type de colonne). La « méthode des 
empreintes digitales » consiste à identifier un produit en comparant son pic à celui obtenu pour 
un produit pur : si les temps de rétention sont identiques, le produit inconnu peut 
correspondre au produit pur. Il faut effectivement considérer le fait que différents produits 
peuvent sortir avec des temps de rétention comparables, c’est pourquoi cette méthode n’est 
utilisée qu’à titre indicatif. La méthode conventionnelle pour identifier un composé de manière 
qualitative est d’identifier les composants après leur séparation par chromatographie, en y 
couplant un spectromètre de masse (couplage GC-MS). 
 
Certains sous-produits ont cependant été caractérisés par analogie entre les temps de rétention 
observés pour certains sous-produits analysés à l’issue de la réaction, et les temps de rétention 
de produits purs connus. Pour déterminer le temps de rétention d’un composé, il est injecté 
sous forme liquide dans l’injecteur à travers le septum, à l’aide d’une seringue de 
chromatographie. La méthode de l’analyse de sortie du microréacteur est utilisée. Les temps de 
rétention des composés purs sont présentés dans le Tableau 3.13. 
La comparaison des temps de rétention permet alors d’identifier la nature de certains sous-
produits analysés à l’issue de l’oxydation de certains COV. 
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Tableau 3.13 : temps de rétention des composés purs 
composé pur temps de rétention 
acétone 1,78 min 
éthanol 1,54 min 
acide acétique 2,7 à 3,2 min 
méthanol 1,29 min 
diéthyléther 1,89 min 
 
Analyse quantitative : 
Le chromatographe doit être étalonné afin de pouvoir effectuer l’analyse quantitative d’un 
produit analysé. Pour cela, une courbe d’étalonnage est utilisée, elle représente la concentration 
du produit en fonction de l’aire du pic correspondant.  
 
L’étalonnage nécessite donc plusieurs conditions : 
- la condition principale est de connaître le composé que l’on souhaite étalonner : il n’est pas possible 
de quantifier un produit s’il n’est pas déterminé préalablement de manière qualitative  
- dans le cas d’un composé liquide à étalonner (bien qu’il soit analysé sous forme gazeuse), il faut 
mettre en place un dispositif permettant de créer un mélange gazeux avec une concentration 
connue : par exemple, un ballon bicol (avec d’un côté un septum pour injecter le COV liquide et 
de l’autre un système de prélèvement du mélange gazeux) de volume préalablement 
déterminé, dans lequel une quantité précise de COV est évaporée pour obtenir un mélange 
air/COV d’une concentration désirée 
- dans le cas d’un composé gazeux à étalonner, il faut disposer d’une bouteille-étalon avec un 
mélange gazeux dont les proportions sont connues précisément. 
 
L’étalonnage des différents COV testés a été amorcé en utilisant un ballon dans lequel une 
faible quantité de COV est évaporée. Cette méthode entraînant un certain nombre de 
manipulations (pipetage de quelques microlitres de COV liquide, évaporation dans un volume 
défini expérimentalement, prélèvement à la seringue de 50 µL de mélange gazeux), les 
incertitudes sont relativement importantes, notamment en ce qui concerne le prélèvement 
gazeux : il est difficile de savoir si le mélange est homogène, si l’échantillon prélevé proche 
d’un des cols du ballon est représentatif, si la quantité de gaz injectée dans le chromatographe 
correspond bien à celle de la seringue. 
 
Les résultats obtenus pour l’acétate d’éthyle à 2500 ppm sont présentés dans le Tableau 3.14.  
Quatre ballons, dont le volume a été mesuré à 1,041 L, ont été préparés en y injectant 10,57 µL 
de COV liquide. Le mélange gazeux contenu dans chaque ballon a été injecté plusieurs fois 
dans le chromatographe. 
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Tableau 3.14 : étalonnage de l’acétate d’éthyle par la méthode du ballon 

















pas de pic 








15772 uA 149 uA 
 
D’après ces résultats, il apparaît que la méthode est peu fiable. Les aires de pic varient d’un 
ballon à l’autre, mais également d’une analyse à l’autre pour des échantillons provenant du 
même ballon. Bien que les résultats du quatrième ballon semblent plus prometteurs, cette 
méthode a cependant été abandonnée, car les valeurs sont trop incertaines pour constituer un 
étalonnage. 
 
Une autre méthode a ainsi été utilisée pour étalonner les COV : considérant que les COV sont 
totalement évaporés et qu’il n’y a pas de condensation dans le pilote, que le pousse-seringue 
ainsi que le contrôleur du débit d’air synthétique sont précis, la concentration de l’effluent 
correspond bien à celle désirée. L’aire du pic associé est obtenue par chromatographie. La 
moyenne des aires des pics est alors considérée pour différents essais à une même 
concentration du COV. Les résultats obtenus pour deux composés sont présentés sur la Figure 
3.28 et la Figure 3.29. On obtient des droites qui passent par l’origine (coefficients de régression 
linéaire > 0,99), et les barres d’erreur indiquent l’écart-type de chaque moyenne d’aire. 
 
      




Figure 3.29 : droite d’étalonnage du 1-propanol 
 
Dans la mesure où les droites d’étalonnage sont satisfaisantes, elles ont été validées pour un 
seul point concernant les autres COV. Les équations des droites obtenues sont indiquées dans 
le Tableau 3.15, où A représente l’aire de pic d’un COV et C sa concentration. 
 
Tableau 3.15 : équations des droites d’étalonnages de chaque COV 
COV droite d’étalonnage 
acétate d’éthyle A = 21,738 C 
acétone A = 16,760 C 
1,4-dioxane A = 19,744 C 
éthanol A = 13,317 C 
n-hexane A = 50,057 C 
isopropanol A = 18,958 C 
méthyléthylcétone A = 27,458 C 
1-propanol A = 18,835 C 
toluène A = 61,145 C 
 
En ce qui concerne l’étalonnage du CO2, il a été effectué à partir d’une bouteille-étalon 
contenant du CO2 dans de l’hélium. Le mélange de la bouteille est à 2,01 % molaire, à plus ou 
moins 2 % (soit 20100 ± 200 ppm). La bouteille est connectée directement à l’entrée du 
chromatographe ; la pression après détente est d’environ 0,7 bar et le débit de gaz (assimilé à 
de l’air) est mesuré en sortie du chromatographe grâce à un débitmètre portatif (Digital Flow 
Check - Alltech - modèle 4700).  
 
Le débit de remplissage de la boucle d’injection (qui est noté Qétalon) est normalement maintenu 
autour de 30 Ncm3/min (à 25°C et 760 mmHg). Mais en changeant le débit d’air dans le 
microréacteur, on influe sur le débit injecté dans le chromatographe. L’étalonnage a ainsi été 
effectué pour trois débits différents, et les résultats obtenus sont présentés dans le Tableau 3.16. 
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Tableau 3.16 : variation de l’aire du CO2 en fonction du débit de remplissage de la boucle d’injection 
 Qair dans réacteur Qétalon dans boucle ACO2 expérimentale ACO2 moyenne 
Q1 0,2684 NL/min 15,2 Ncm3/min 145330 uA 145330 uA 











Pour le premier débit, noté Q1, la mesure de l’aire du pic de CO2 (ACO2 expérimentale) n’a été 
effectuée qu’une seule fois ; par contre, pour Q2 et Q3, trois mesures ont été faites. Il apparaît 
que les valeurs de l’aire moyenne du pic de CO2 diffèrent selon le débit du mélange étalon dans 
la boucle de remplissage ; en représentant sur la Figure 3.30 l’aire du pic de CO2 en fonction du 
débit de l’étalon, une droite est obtenue. A priori le débit de remplissage de la boucle n’est pas 
censé influer sur l’aire du pic. Le phénomène observé n’a pas été expliqué. 
 
 




Figure 3.31 : droite d’étalonnage du CO2, pour trois débits différents 
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La Figure 3.31 représente l’aire du pic de CO2 en fonction de la concentration en CO2 dans le 
mélange étalon. Trois droites-étalon sont obtenues, pour les trois débits étudiés. Un écart de 
coefficient directeur est obtenu selon les droites (presque 10 %), il conviendra donc d’utiliser le 
coefficient approprié lors de l’exploitation de cet étalonnage, en fonction du débit d’air 
circulant dans le microréacteur. 
III.3. Fidélité des résultats 
Selon la définition donnée dans la norme [OIN, 2006], la répétabilité correspond à l’étroitesse 
d’accord entre des résultats obtenus dans des conditions spécifiques : les essais sont 
indépendants et effectués par la même méthode, dans le même laboratoire, par le même 
opérateur utilisant le même équipement, et pendant un court intervalle de temps. Par ailleurs, 
les conditions de reproductibilité correspondent également à des essais effectués par la même 
méthode, mais cette fois dans différents laboratoires, avec différents opérateurs et/ou utilisant 
des équipements différents.  
 
Les résultats présentés sur la Figure 3.32 correspondent à différents essais effectués dans des 
conditions similaires : le COV présenté ici est la méthyléthylcétone, avec une concentration de 
2500 ppm et un débit d’air de 0,5 NL/min. Les essais numérotés 1 à 3 ont été effectués trois 
jours de suite, les essais n°4 et n°5 sont également effectués deux jours successifs mais deux 
mois plus tard que les autres.  
Il apparaît que les taux de conversion du COV sont répétables, avec un écart relatif moyen de 
10 % à 350°C. Chaque COV étudié a été testé au minimum deux fois dans les mêmes conditions 
d’oxydation, les résultats sont présentés dans l’Annexe 9. Il apparaît une bonne répétabilité des 
résultats, quel que soit le COV considéré. 
 
Figure 3.32 : étude de la répétabilité des taux de conversion de la méthyléthylcétone (2500 ppm - 0,5 NL/min) 
 
La Figure 3.33 présente des résultats obtenus par deux opérateurs différents, effectuant la 
même manipulation selon le même mode opératoire, et sur le même pilote. Les résultats 
concernent l’oxydation catalytique de l’acétone et de la méthyléthylcétone.  
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Il apparaît que les taux de conversion sont très proches pour le même COV, avec une différence 
maximale de 5 % à partir de 250°C. Des différences sont néanmoins notables entre les résultats 
obtenus aux basses températures par les deux opérateurs ; ces écarts n’ont pas été expliqués, 
mais ils deviennent négligeables à partir de 50 % de conversion. Par conséquent, dans la 
mesure où le domaine de l’étude concerne les taux de conversion égaux ou supérieurs à 50 % et 
au vu des résultats présentés sur la Figure 3.33, les essais d’oxydation dans le microréacteur 
sont considérés comme étant reproductibles. 
 
 
Figure 3.33 : étude de la reproductibilité des taux de conversion de l’acétone et de la méthyléthylcétone  
(2500 ppm, 0,5 NL/min) ; l’opérateur A est celui qui a effectué l’étude précédent celle présentée ici,  
dont l’auteur est ainsi l’opérateur B 
 
La fidélité des résultats expérimentaux à l’issue d’essais d’oxydation sur le microréacteur est 
donc bonne, que ce soit du point de vue de la répétabilité ou de la reproductibilité. Les 
performances du microréacteur peuvent alors être étudiées en considérant qu’un seul essai 
dans des conditions données est suffisant pour l’obtention de résultats exploitables.  
Conclusion du troisième chapitre 
La fabrication du microréacteur conçu antérieurement par [Rachedi et al., 2009] pour 
l’oxydation catalytique des COV requiert l’utilisation de techniques issues de la 
microélectronique : la gravure ionique réactive profonde (DRIE) pour l’obtention de 
microcanaux dans les plaques de silicium, et l’évaporation thermique au canon à électron pour 
le dépôt d’une couche de catalyseur (Pt) sur les parois. Les plaques microstructurées, 
fabriquées par le Laboratoire d’Analyse et d’Architecture des Systèmes (LAAS/CNRS, 
Toulouse), sont ensuite insérées dans un châssis en acier inoxydable chauffé et installé dans un 
dispositif expérimental qui permet d’évaluer et d’étudier les performances du microréacteur. 
Trois parties distinctes composent le dispositif expérimental : l’évaporateur qui permet la 
génération de l’effluent, le microréacteur dans lequel le COV est dégradé, et le chromatographe 
en phase gazeuse pour l’analyse en ligne de l’effluent, à l’entrée ou à la sortie du microréacteur. 
En outre, le pilote a été adapté et sécurisé pour une utilisation prolongée, afin de tester la durée 
de vie du catalyseur. 
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Les incertitudes sur les différents paramètres opératoires ainsi que sur les grandeurs étudiées 
ont été calculées. Il apparaît que l’incertitude sur le taux de conversion est de 10 %, et celle sur 
la quantité de CO2 est de 12 %. L’incertitude sur le débit réel de l’effluent est de l’ordre de 7 %, 
alors que celle sur le temps de séjour atteint 18 %. Il faudra ainsi considérer ces variabilités lors 
de l’exploitation des résultats obtenus. 
Le but de cette étude étant d’évaluer et d’étudier les performances offertes par le microréacteur 
précédemment conçu, neuf COV sont testés (0,5 NL/min - 2500 ppm). Pour l’acétate d’éthyle, 
l’influence du débit est également étudiée, pour une gamme allant de 0,3 NL/min à 
5,0 NL/min ; sa concentration est également modifiée entre 250 ppm et 8000 ppm pour un débit 




Chapitre 4 :  
 
 









La première partie de ce chapitre présente les performances du microréacteur pour la 
dégradation de différents COV. Les résultats concernant les taux de conversion obtenus lors de 
l’oxydation catalytique de neuf COV dans le microréacteur sont tout d’abord présentés. Les 
différents COV ont été choisis en fonction de la composition des rejets industriels, et sont 
représentatifs de différentes familles chimiques. Une étude comparative des résultats obtenus 
lors de l’oxydation thermique dans le microréacteur est ensuite menée, en considérant le taux 
de conversion des COV, mais aussi en déterminant le rendement opératoire global et la 
sélectivité obtenus dans le microréacteur. Ensuite, une étude des produits formés lors de la 
réaction d’oxydation est proposée pour chaque COV. Enfin, dans le but de se rapprocher d’une 
problématique industrielle, trois effluents contenant plusieurs composés à dégrader 
simultanément sont testés. 
La deuxième partie de ce chapitre est consacrée à l’étude approfondie de l’oxydation 
catalytique d’un COV : l’acétate d’éthyle. L’influence de divers paramètres sur le taux de 
conversion et sur la formation d’éventuels sous-produits issus de l’oxydation est alors 
considérée : l’influence de la concentration du COV dans l’effluent est tout d’abord traitée, puis 
les effets produits par une variation du débit ou de la température de l’effluent sont étudiés 
plus précisément. Enfin, l’étude de la désactivation du catalyseur, et donc de sa durée de vie, 
est présentée. 
La troisième partie de ce chapitre concerne l’étude spécifique de pertes de charge induites par 
le microréacteur. Dans un premier temps, les résultats mesurés lors d’essais avec les deux types 
de microréacteur (thermique et catalytique) sont comparés. L’influence de la présence d’un 
COV dans l’effluent est alors discutée, en considérant la viscosité ainsi que la masse volumique 
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de l’effluent. Puis, le calcul des pertes de charge théoriques est effectué afin de comparer les 
valeurs théoriques avec les résultats expérimentaux. L’influence du débit et de la température 
sur les pertes de charge est finalement analysée. 
I. Performances du microréacteur 
Les performances du microréacteur catalytique sont étudiées pour l’oxydation de COV 
contenus dans un effluent gazeux. Dans un premier temps, neuf COV sont testés ; ils sont 
dilués (2500 ppm) et véhiculés par de l’air synthétique (0,5 NL/min). Les COV sélectionnés 
pour cette étude sont les suivants : 
 
- acétate d’éthyle - éthanol - n-hexane 
- acétone - 1-propanol - 1,4-dioxane 
- méthyléthylcétone - isopropanol - toluène 
 
Les analyses fournies par le chromatographe permettent d’évaluer et d’étudier le taux de 
conversion du COV dégradé, en fonction de la température du microréacteur. Les réactions 
d’oxydation des COV produisent principalement du CO2 (l’eau produite n’étant pas analysée), 
mais la présence de sous-produits peut également être détectée. La sélectivité de la réaction est 
donc étudiée. A titre comparatif, une étude parallèle a été effectuée sur un microréacteur ne 
contenant pas de catalyseur, les COV y sont ainsi dégradés uniquement par un processus 
thermique. 
Dans un second temps, dans la mesure où les effluents industriels sont généralement constitués 
d’un mélange de composés à dégrader conjointement, trois effluents contenant plusieurs COV 
ont été oxydés dans le microréacteur catalytique : deux mélanges binaires, afin d’étudier 
l’influence de la présence d’un second composé, ainsi qu’un mélange comptant dix composants 
différents. 
Les performances du microréacteur sont tout d’abord présentées pour la dégradation de COV 
seuls, du point de vue du taux de conversion du COV et du rendement en CO2 du 
microréacteur. L’étude des produits d’oxydation est ensuite proposée, pour chaque COV 
étudié. Les conditions optimales d’utilisation du microréacteur sont alors indiquées pour 
chacun d’eux. Enfin, les résultats concernant l’oxydation de mélanges de COV sont exposés 
dans une troisième partie. 
I.1. Oxydation des COV 
L’étude de l’oxydation des COV pris isolément est menée en considérant d’abord le taux de 
conversion du COV. Il dépend du composé dégradé, mais évolue également en fonction de la 
température. Les performances du microréacteur catalytique sont ainsi comparées en fonction 
du COV oxydé. 
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Par la suite, les résultats concernant des essais menés sur un microréacteur ne contenant pas de 
catalyseur sont présentés, afin de montrer le gain thermique (et donc énergétique) apporté par 
la présence du platine dans les microcanaux. 
Enfin, une étude des rendements du microréacteur est proposée pour chaque COV, lors d’une 
oxydation catalytique mais aussi pour une dégradation thermique. Les différents critères 
considérés sont le taux de conversion du COV, la sélectivité en CO2 ainsi que le rendement 
opératoire global. La présence de sous-produits est alors mise en évidence. 
I.1.a. Taux de conversion des COV 
A l’issue de chaque essai d’oxydation dans le microréacteur, une courbe représentant le taux de 
conversion du COV en fonction de la température du microréacteur est obtenue. Les résultats 
pour les différents COV testés sont présentés ci-dessous, leur choix étant expliqué dans la 
partie II.1.b du chapitre 1. Alors que la Figure 4.1 concerne les alcools et les composés 
carbonylés, la Figure 4.2 est relative aux autres COV étudiés (alcane, composé aromatique, 
éther couronne). Afin de comparer les performances du microréacteur pour l’oxydation des 
COV, les températures nécessaires à l’obtention de 50 % et 90 % de conversion, notées T50 et T90 
respectivement, sont utilisées. 
 
 
Figure 4.1 : comparaison des taux de conversion des alcools et des composés carbonylés étudiés  
(2500 ppm - 0,5 NL/min) 
 
  
Figure 4.2 : comparaison des taux de conversion des autres COV étudiés (2500 ppm - 0,5 NL/min) 
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Quel que soit le COV dégradé, il apparaît globalement que la conversion augmente avec la 
température, bien que les allures des courbes de la Figure 4.1 soient différentes de celles de la 
Figure 4.2. En observant la Figure 4.1, il apparaît que les alcools et les composés carbonylés 
sont tous oxydés à plus de 90 % au delà de 450°C, alors que les valeurs des T50 varient 
notablement d’un composé à l’autre. Les autres COV testés (Figure 4.2) présentent des résultats 
moins satisfaisants puisque leurs taux de conversion ne dépassent pas 85 %. Le Tableau 4.1 
indique les valeurs expérimentales des T50 et T90 relevées pour chaque COV, ceux-ci étant 
classés par ordre croissant des valeurs de leur T50. 
 
Tableau 4.1 : températures nécessaires pour obtenir 50 % et 90 % de conversion du COV 
 
 
isopropanol éthanol 1-propanol n-hexane 
méthyléthyl-
cétone  
1,4-dioxane acétone toluène 
acétate 
d’éthyle 
T50  90°C 115°C 155°C 210°C 225°C 245°C 250°C 260°C 325°C 
T90 290°C 355°C 355°C 370°C 380°C - 415°C - 450°C 
 
En considérant les valeurs des T50 indiquées dans le Tableau 4.1, il apparaît que les alcools 
(isopropanol, éthanol, 1-propanol) sont plus facilement oxydés que les cétones 
(méthyléthylcétone, acétone), elles-mêmes oxydées avant l’acétate d’éthyle. Cet ordre 
d’oxydation est en accord avec celui proposé par [Tichenor et Palazzolo, 1987] (partie IV.2.b du 
chapitre 1). Par contre, l’ordre d’oxydation des autres COV testés (n-hexane, 1,4-dioxane et 
toluène) ne correspond pas avec ceux proposés par la littérature. 
 
Le Tableau 4.2 indique les performances de procédés d’oxydation des COV considérés issues 
de la littérature (sauf pour le 1,4-dioxane et le 1-propanol pour lesquels aucune étude 
d’oxydation sur platine n’est référencée), les cases grisées indiquant les températures plus 
faibles que celles obtenues dans le microréacteur catalytique de cette étude.  
 
Tableau 4.2 : performances de procédés issues de la littérature pour l’oxydation catalytique des COV étudiés 
 type de réacteur catalyseur T50 T90 référence 
acétate d’éthyle lit fixe Pt / OMS-2 160°C 200°C [Sanz et al., 2011] 
acétone 
seule lit fixe Pt / CeO2 130°C 150°C [Scirè et al., 2010] 
mélangée microréacteur Pt / ZY0,3 152°C 166°C [Navascués et al., 2010] 
éthanol 
lit fixe Pt / Al2O3 450°C - [Mazzarino et Barresi, 1993] 
microréacteur CuO, Cr2O3 / Al2O3 230°C 260°C [Ismagilov et al., 2008] 
n-hexane 
lit fixe Pt, Ni / Al2O3 250°C 310°C [Gangwal et al., 1988] 
microréacteur Pt / ZY0,3 162°C 173°C [Navascués et al., 2010] 
méthyléthylcétone lit fixe Pt / OMS-2 160°C 180°C [Sanz et al., 2011] 
isopropanol microréacteur CuO, Cr2O3 / Al2O3 230°C 265°C [Ismagilov et al., 2008] 
toluène 
lit fixe Pt / CeO2 165°C 185°C [Scirè et al., 2010] 
microréacteur V2O5 / TiO2 380°C - [Ge et al., 2005] 
 
Il apparaît que la plupart des procédés référencés présentent de meilleurs résultats que le 
microréacteur, notamment en ce qui concerne les températures requises pour obtenir 90 % de 
conversion qui sont toutes inférieures à 310°C, alors que le COV s’oxydant le plus facilement 
dans le microréacteur (l’isopropanol) nécessite une température de 290°C. Cependant, il faut 
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bien noter que les conditions opératoires sont différentes (concentration, temps de séjour, 
nature et quantité de catalyseur – précisés dans le Tableau 1.11 pour les réacteurs à lit fixe et 
dans la partie III du chapitre 2 pour les microréacteurs) et comme ces conditions influent sur les 
performances, la comparaison est délicate. Néanmoins, il se pourrait que la présence d’un 
support pour le catalyseur permette d’augmenter l’activité du catalyseur, que ce soit en lit fixe 
ou dans un microréacteur. 
 
Si l’on peut considérer des différences notables des températures nécessaires pour oxyder les 
COV selon la nature des composés et de leurs fonctions chimiques associées, d’autres 
paramètres doivent également être pris en compte. Le Tableau 4.3 indique pour chaque COV 
testé le nombre d’atomes de carbone ainsi que leur masse moléculaire ; les COV sont classés 
par ordre de T50, les valeurs correspondantes étant indiquées dans le Tableau 4.1. Il apparaît 
qu’une différence notable est observée pour des composés de masse moléculaire identiques ou 
proches : l’isopropanol est oxydé pour une température plus faible que le 1-propanol, et 
l’acétone nécessite une température encore bien plus élevée ; le 1,4-dioxane a une T50 inférieure 
de 80°C à celle de l’acétate d’éthyle. De plus, le nombre d’atomes de carbone ne semble pas 
jouer un rôle direct dans l’ordre d’oxydation des COV, puisque l’acétate d’éthyle ne comprend 
que quatre atomes de carbone mais est le composé testé nécessitant la température la plus 
élevée pour être oxydé. 
 
Tableau 4.3 : propriétés chimiques des COV testés, classés par ordre croissant de leur valeur de T50 
 




isopropanol 3 60,1 
éthanol 2 46,07 
1-propanol 3 60,1 
n-hexane 6 86,17 
méthyléthylcétone 4 72,1 
1,4-dioxane 4 88,12 
acétone 3 58,08 
toluène 7 92,14 
acétate d’éthyle 4 88,12 
 
Par ailleurs, il existe un principe de corrélation entre l’énergie de dissociation de la plus faible 
liaison C-H du COV et la facilité de ce dernier à être détruit (partie IV.2.b du chapitre 1). 
L’énergie de dissociation d’une liaison chimique correspond à la variation d’enthalpie dans une 
réaction du type, avec X = H : 
R-X    R  +  X 
 
L’énergie de dissociation d’une liaison R-X, notée H0(R-X), est aussi appelée enthalpie 
standard de réaction. Elle est généralement obtenue à partir des enthalpies de formation des 
différentes espèces mises en jeu dans la réaction : 
 
H0(R-X)  =  fH°(R)  +  fH°(X)  -  fH°(R-X) 
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L’enthalpie de formation fH° des différentes espèces est exprimée pour un état de gaz parfait 
à une pression standard égale à un bar et une température de référence de 298,15 K. [Luo, 2007] 
Les valeurs des énergies de dissociation correspondantes aux plus faibles liaisons C-H des 
COV considérés ont ainsi été relevées dans le Tableau 4.4, sachant que l’ensemble des énergies 
de liaison est donné dans l’Annexe 4. L’enthalpie de formation du composé R est également 
indiquée pour chaque composé. 
 
Tableau 4.4 : propriétés des plus faibles liaisons C-H des COV testés,  
classés par ordre croissant de leur valeur de T50 
 liaison C-H la plus faible 
énergie de dissociation 
H0(RX) (kJ/mol) 
enthalpie de formation 
f H0(R) (kJ/mol) 
isopropanol CH3CH(OH)CH3 394,6 ± 8,4 -96,4 
éthanol CH3CH2OH 401,2 ± 4,2 -55,6 ± 3,5 
1-propanol CH3CH2CH2OH 394,6 ± 8.4 -81 ± 8 
n-hexane CH3CH2CH2CH2CH2CH3 410 29,3 
méthyléthylcétone CH3(C=O)CH2CH3 386,2 ± 7,1 -70,3 ± 7 ,1 
1,4-dioxane C4H8O2 401,7 -131,8 ± 12,6 
acétone CH3(C=O)CH3 401,7 ± 9,2 -33,9 ± 3 
toluène C6H5-CH3 375,5 ± 5,0 208,0 ± 1,7 




Figure 4.3 : énergie de dissociation de la plus faible liaison C-H des COV en fonction de leur T50  
 
D’après le Tableau 4.4 et la Figure 4.3, la corrélation entre l’énergie de dissociation et l’ordre 
d’oxydation n’est pas vérifiée. Par ailleurs, en observant les valeurs des enthalpies de formation 
(Figure 4.4), il apparaît que celles du n-hexane et du toluène sont les seules positives. 
L’enthalpie de formation associée au 1,4-dioxane est la plus faible, sa valeur étant inférieure à  
-110 kJ/mol. Ces trois composés (indiqués avec des symboles carrés sur la Figure 4.3 et la Figure 
4.4) correspondent à ceux qui présentent des courbes d’oxydation dont les allures sont 
différentes des autres, avec une stabilisation autour de 60 % de conversion puis une oscillation 
pour des températures plus élevées. Une enthalpie de formation positive ou inférieure à 
environ -110 kJ/mol limiterait ainsi le taux de conversion du COV. De plus, en considérant les 
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autres COV, il apparaît que l’ordre de leur T50 correspond à l’ordre croissant des enthalpies de 
formation indiquées, seul l’éthanol déroge à la règle. L’ordre des T50 dépendrait ainsi de 
l’enthalpie de formation du composé R résultant de la réaction R-X  R + X pour X = H, avec  
R-H la plus faible liaison carbone-hydrogène du composé oxydé. 
 
 
Figure 4.4 : enthalpie de formation du composé R des COV en fonction de leur T50  
 
Bien que le microréacteur offre des performances différentes des résultats issus de la littérature, 
il permet de convertir tous les COV étudiés, généralement à plus de 90 % de conversion. 
L’ordre d’oxydation ne correspond pas à celui de l’énergie de dissociation de la plus faible 
liaison C-H des composés, mais une relation peut éventuellement être faite avec l’enthalpie de 
formation du composé R puisque le taux de conversion est limité lorsque cette enthalpie est 
trop extrême (208 kJ/mol pour le toluène). 
I.1.b. Mise en évidence de l’apport du catalyseur 
Une étude a été menée dans un microréacteur ayant les mêmes caractéristiques géométriques 
que le microréacteur catalytique (50 x 100 µm) mais ne contenant pas de platine (partie I.2.b du 
chapitre 3). Ainsi, il est possible de comparer les performances du microréacteur lors d’une 
oxydation thermique et lors d’une oxydation catalytique, dans le but de mettre en évidence 
l’importance de la présence du catalyseur. 
 
La Figure 4.5 indique les courbes du taux de conversion de trois COV (acétate d’éthyle, 
méthyléthylcétone et éthanol) obtenues à l’issue des oxydations thermique et catalytique ; les 
courbes concernant l’ensemble des COV étudiées sont présentées dans l’Annexe 9. La 
répétabilité des résultats est également présentée dans cette annexe. 
Mis à part pour les alcools pour lesquels les allures des courbes diffèrent car l’oxydation 
catalytique s’effectue à faible température, les allures des courbes d’oxydations thermique et 
catalytique sont similaires pour un même COV, la courbe de l’oxydation thermique étant 
décalée soit vers des températures supérieures (cétones et acétate) soit vers des taux de 
conversion moins importants (hexane, 1,4-dioxane et toluène). Que ce soit dans le cas des 
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alcools, des cétones ou de l’acétate, les taux de conversion obtenus vers 500°C avoisinent 90 % 
pour les deux types d’oxydation. 
 
   
Figure 4.5 : comparaison des conversions à l’issue des oxydations thermique et catalytique de trois COV  
(2500 ppm - 0,5 NL/min) 
 
Le Tableau 4.5 indique alors les valeurs des T50 et T90 observées expérimentalement lors de 
l’oxydation des différents COV étudiés dans les deux microréacteurs, ainsi que l’écart de 
température obtenu entre l’oxydation thermique et l’oxydation catalytique.  
 
Tableau 4.5 : températures requises pour l’obtention de 50 % et 90 % de conversion des COV testés,  
à l’issue de l’oxydation thermique (sans Pt) et catalytique (avec Pt) 
 
T50 T90 
avec Pt sans Pt écart avec Pt sans Pt écart 
isopropanol 90°C 330°C 240°C 290°C 435°C 145°C 
éthanol 115°C 340°C 225°C 355°C 480°C 125°C 
1-propanol 155°C 370°C 215°C 355°C 475°C 120°C 
n-hexane 210°C - - 370°C - - 
méthyléthylcétone 225°C 350°C 125°C 380°C 520°C 140°C 
1,4-dioxane 245°C 375°C 130°C - - - 
acétone 250°C 415°C 165°C 415°C - - 
toluène 260°C - - - - - 
acétate d’éthyle 325°C 415°C 90°C 450°C 520°C 70°C 
 
Quel que soit le COV testé, des écarts importants de T50 et de T90 existent entre les deux types 
d’oxydation. L’acétate d’éthyle est le COV qui présente des écarts de température les plus 
faibles entre l’oxydation thermique et l’oxydation catalytique ; la température d’oxydation des 
cétones est diminuée de 125/165°C pour une conversion de 50 % alors que l’écart est supérieur 
à 200°C pour les alcools. Les hydrocarbures (n-hexane et toluène) n’atteignent pas 50 % de 
conversion lorsqu’il n’y a pas de catalyseur, ni même 90 % en présence de platine. Il faut 
finalement noter que, mis à part pour la méthyléthylcétone, l’écart des valeurs de T50 est plus 
important que celui concernant les T90. 
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La présence du catalyseur au sein du microréacteur permet ainsi de diminuer sensiblement la 
température d’oxydation des COV, en passant d’un processus de dégradation purement 
thermique à une réaction d’oxydation catalytique (il faut noter que les processus d’oxydation 
thermique et catalytique peuvent être cumulés en présence de catalyseur). Le gain minimum de 
la T50 est de 90°C dans le cas de l’acétate d’éthyle, et s’élève jusqu’à 240°C pour l’oxydation de 
l’isopropanol. 
Par ailleurs, les performances du microréacteur peuvent être étudiées en considérant non 
seulement le taux de conversion du COV, mais aussi la sélectivité en CO2 et le rendement 
opératoire global. La partie suivante traite alors de ces différents types de rendements, pour 
chaque COV. 
I.1.c. Rendements du microréacteur 
Le rendement opératoire global, noté Y, représente le rendement de la réaction d’oxydation en 
considérant que tout le COV présent à l’entrée du microréacteur est converti en CO2. Le 
rendement relatif global, noté Z, représente le rendement de la réaction en considérant le COV 
qui a réellement été converti en CO2 ; il correspond ainsi à la sélectivité en CO2 de la réaction 
d’oxydation. 
Pour les calculer dans le cas de chaque réaction, il a fallu poser plusieurs hypothèses : d’une 
part, que le système considéré est ouvert et en régime permanent, et que seul le COV considéré 
est présent dans l’air à l’entrée du microréacteur ; d’autre part, que la dilatation chimique ( ) et 
la dilatation physique ( ) sont négligeables dans le microréacteur, le COV étant très dilué 
( négligeable) et le microréacteur étant considéré comme isotherme ( négligeable). Ainsi, à 
température donnée, le débit volumique de gaz (de même que le débit molaire) est constant 
entre l’entrée et la sortie du microréacteur [Villermaux, 1994]. Le flux molaire de COV étant le 
produit du débit volumique par la concentration du COV, les rendements en flux peuvent alors 
être assimilés à des rendements en concentration.  
Les équations utilisées pour déterminer les rendements globaux sont notées ci-dessous, le taux 
de conversion du COV étant également reprécisé. 
 
- taux de conversion du COV :  X = (CCOVE - CCOVS) / CCOVE 
- rendement opératoire global : Y = CCO2S / .CCOVE 
- rendement relatif global :   Z = CCO2S / .(CCOVE - CCOVS) = Y / X 
 
avec  CCOVE et CCOVS : concentration du COV à l’entrée et à la sortie du microréacteur (ppm) 
 CCO2S : concentration en CO2 à la sortie du microréacteur (ppm) 
 : coefficient stœchiométrique du CO2 pour une mole de COV oxydée (-) 
 
Ces grandeurs ont été calculées pour chaque COV en considérant les équations d’oxydation 
totale présentées dans la partie IV.2.c du chapitre 1, dans le cas de l’oxydation thermique et de 
l’oxydation catalytique. A titre d’exemple, les graphiques obtenus pour l’isopropanol (Figure 
4.7) et l’acétate d’éthyle (Figure 4.7) à l’issue d’une oxydation catalytique sont montrés ici, alors 
que l’ensemble des graphiques relatifs aux COV étudiés sont présentés dans l’Annexe 10.  
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Figure 4.6 : exemple de l’évolution des courbes de rendement à l’issue de l’oxydation catalytique  
(isopropanol - 2500 ppm - 0,5 NL/min) 
 
 
Figure 4.7 : exemple de l’évolution des courbes de rendement à l’issue de l’oxydation catalytique  
(acétate d’éthyle - 2500 ppm - 0,5 NL/min)  
 
Dans le cas d’une réaction complète où tout le COV présent à l’entrée du microréacteur est 
oxydé en CO2, les courbes X = f (T) et Y = f (T) sont confondues ; ce cas n’est pas rencontré 
expérimentalement, cela indique alors qu’il y a des sous-produits de la réaction d’oxydation à 
la sortie du microréacteur. D’autre part, dans le cas de l’oxydation de l’isopropanol (Figure 4.6), 
ce sont les courbes Y = f(T) et Z = f(T) qui sont très proches ; cela indique qu’il y a, en 
proportion par rapport aux sous-produits, très peu de COV analysé à la sortie du 
microréacteur. Cela est vérifié expérimentalement : la proportion de l’aire du pic d’isopropanol 
ne dépasse pas 20 % de la somme des aires des pics analysés par le FID (à titre comparatif, elle 
est par exemple de 99 % pour le toluène). Enfin, dans les cas des oxydations catalytiques du 
1,4-dioxane, du toluène et de l’hexane (à basses températures), les valeurs des courbes Z = f(T) 
sont supérieures à celles des courbes X = f (T). Ces trois composés sont ainsi difficiles à 
convertir, mais une bonne sélectivité est alors obtenue. Il faut noter par ailleurs que les 
performances du microréacteur à l’issue de l’oxydation thermique sont très faibles pour le 
toluène (X, Y et Z sont inférieures à 20 % quelle que soit la température). Enfin, il apparaît 
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clairement que les rendements à l’issue de l’oxydation thermique sont plus faibles que ceux à 
l’issue de l’oxydation catalytique, surtout pour les basses températures. 
 
Concernant la sélectivité (Z), les différents graphiques de l’Annexe 10 indiquent qu’elle 
augmente globalement avec la température. En considérant les résultats issus de l’oxydation 
catalytique, il apparaît par ailleurs que les courbes sont d’allure concave pour tous les COV, 
mis à part pour le cas de l’acétate d’éthyle (Figure 4.7) pour lequel la courbe est convexe. Dans 
ce cas, la formation de sous-produits est ainsi plus importante en dessous de 400°C. En 
moyenne, la sélectivité à 500°C est d’environ 70 % dans le cas du microréacteur catalytique, et 
de 40 % en considérant une dégradation thermique. 
 
Les performances du microréacteur catalytique sont ainsi démontrées pour les COV testés, par 
rapport à une réaction thermique effectuée dans les mêmes conditions. Par exemple, la 
présence de catalyseur permet d’obtenir 90 % de conversion pour l’acétone et l’hexane, taux de 
conversion qui n’est pas atteint dans le cas d’une oxydation thermique. Mais le taux de 
conversion n’est pas le seul paramètre à prendre en compte, il faut également considérer la 
sélectivité en CO2. Les résultats indiquent alors la présence de sous-produits, en accord avec la 
présence de petits pics observés sur les chromatogrammes du FID. La partie suivante va donc 
traiter des produits issus de l’oxydation des COV dans le microréacteur. 
I.2. Produits formés lors de l’oxydation des COV étudiés 
Les résultats présentés dans cette partie concernent les différents produits détectés à la sortie 
du microréacteur lors des oxydations catalytique et thermique des COV testés. Le dioxyde de 
carbone (CO2) est le produit d’oxydation principalement formé, l’eau n’étant pas quantifiée 
(elle n’est ainsi pas citée mais cependant présente). Des traces d’autres composés organiques 
sont également détectées par le détecteur FID du chromatographe, indiquant une combustion 
incomplète du COV. L’étude de ces sous-produits est donc menée afin de vérifier que ces 
composés ne sont pas plus nuisibles que le COV initialement dégradé, mais surtout afin de 
déterminer les conditions optimales pour la dégradation des COV dans le microréacteur 
catalytique afin de former le moins possible de sous-produits tout en ayant un taux de 
conversion convenable.  
 
Les graphiques présentés dans cette partie indiquent alors l’évolution selon la température des 
quantités de produits formés à l’issue de l’oxydation des neuf COV étudiés, en présence ou non 
de catalyseur. La concentration en COV à l’entrée du microréacteur est fixée à 2500 ppm, et le 
débit d’air à 0,5 NL/min. Le CO2 est le produit principal, ses quantités sont indiquées en ppm 
(sur l’axe des ordonnées placé à droite des graphiques). Dans le cas où de nombreux sous-
produits sont détectés, seuls ceux présentant les aires de pics les plus importantes sont 
considérés. Les sous-produits n’étant initialement pas identifiés, leur temps de rétention (noté 
« tr », exprimé en minutes) est utilisé pour les caractériser. Leur présence est exprimée en aire 
de pic.  
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I.2.a. Cas de l’acétate d’éthyle  
La Figure 4.8 et la Figure 4.9 montrent l’évolution des produits analysés à la sortie du 
chromatographe, en fonction de la température du microréacteur, pour les oxydations 
thermique et catalytique. Alors que neuf produits sont détectés, seuls ceux dont les aires 
maximales sont supérieures à 500 uA sont représentés ici.  
 
 
Figure 4.8 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation thermique  
de l’acétate d’éthyle (2500 ppm - 0,5 NL/min - 85 % de conversion à 505°C) 
 
    
Figure 4.9 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation catalytique  
de l’acétate d’éthyle (2500 ppm - 0,5 NL/min - 97 % de conversion à 516°C) 
 
En augmentant la température, il apparaît que la production de CO2 augmente ; cela est en 
adéquation avec l’augmentation du taux de conversion du COV. Pour un taux de conversion 
de 85 %, l’oxydation thermique conduit à 3430 ppm de CO2, alors qu’une concentration de 
5350 ppm est détectée à l’issue de l’oxydation catalytique à un même taux de conversion : cette 
dernière réaction est donc plus sélective.  
De plus, l’augmentation de la température engendre tout d’abord la production de sous-
produits, qui sont généralement oxydés à leur tour, leurs aires de pics diminuant alors. 
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D’après la Figure 4.8 et la Figure 4.9, les sous-produits détectés à l’issue des deux oxydations 
ont les mêmes temps de rétention, bien que leurs évolutions soient différentes en fonction de la 
température. Nous pouvons supposer que les sous-produits correspondent aux intermédiaires 
réactionnels proposés par la littérature. Ainsi, selon le Tableau 1.12, les différents composés qui 
pourraient être retrouvés à la sortie du microréacteur sont les suivants :  
 
méthane CH4 éthanol CH3CH2OH 
méthanol CH3OH acide acétique CH3COOH 
acide formique HCOOH acétaldéhyde CH3CHO 
formaldéhyde CH2O  acétone CH3COCH3 
éthylène C2H4 diéthyléther  C2H5OC2H5 
 
Afin de vérifier cette hypothèse, certains produits secondaires supposés ont été injectés 
directement dans le chromatographe pour déterminer leurs temps de rétention respectifs, 
indiqués dans le Tableau 4.6. 
 
 Tableau 4.6 : temps de rétention de composés injectés directement dans le chromatographe 
composé injecté temps de rétention 
acide acétique entre 2,7 et 3,2 min (pic étalé) 
éthanol 1,55 min 
méthanol 1,30 min 
diéthyléther 1,88 min 
acétone 1,78 min 
 
Il apparaît que les temps de rétention de certains produits correspondent à ceux obtenus à la 
sortie du microréacteur : le méthanol, l’éthanol, et l’acide acétique sont ainsi des sous-produits 
de l’oxydation de l’acétate d’éthyle. Les courbes correspondant au diéthyléther et à l’acétone ne 
sont pas représentées mais des traces aux temps de rétention correspondants sont analysées 
entre 300°C et 400°C pour le premier, et au-delà de 300°C pour le second composé. Le composé 
ayant un temps de rétention de 1,09 minute n’est pas identifié.  
Le schéma réactionnel proposé par [Sawyer et Abraham, 1994] (partie IV.2.c du chapitre 1) 
permet de confirmer l’identification du sous-produit principal : il semblerait que le pic à  
tr = 2,72 min soit de l’acide acétique car il est plus concentré à partir de 260°C et disparait au- 
dessus de 370°C (Figure 4.9). Pour un débit de 0,5 NL/min et une concentration de 2500 ppm, la 
température optimale pour l’oxydation catalytique de l’acétate d’éthyle est alors d’environ 
500°C, car à cette température la conversion est supérieure à 95 %, la production de CO2 est 
maximale et les quantités de sous-produits sont les plus faibles. 
I.2.b. Cas de l’acétone  
Alors que 7 sous-produits sont issus de l’oxydation thermique de l’acétone, un seul d’entre eux 
est observé dans le cas de la dégradation du COV dans le microréacteur catalytique, quelle que 
soit la température. L’évolution des pics des produits de la réaction d’oxydation sont présentés 
sur la Figure 4.10 et la Figure 4.11. 
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Figure 4.10 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation thermique de l’acétone 
(2500 ppm - 0,5 NL/min - 80 % de conversion à 508°C) 
 
 
Figure 4.11 : évolution de la concentration du CO2 issu de la réaction d’oxydation catalytique de l’acétone 
(2500 ppm - 0,5 NL/min - 96 % de conversion à 530°C) 
 
Il apparaît que lorsque la température augmente, la quantité de CO2 augmente également, alors 
que la production des sous-produits varie. Dans le cas de l’oxydation thermique (Figure 4.10), 
la présence des sous-produits est surtout observée pour des températures supérieures à 300°C. 
Dans le cas de l’oxydation catalytique de l’acétone, l’unique sous-produit présente un pic 
autour de 350°C, n’étant plus présent à 500°C. Cette température est alors optimale pour 
l’utilisation du microréacteur, le taux de conversion de l’acétone étant alors de l’ordre de 95 %. 
 
Tableau 4.7 : comparaison des temps de rétention des sous-produits formés 
avec les données chromatographiques et les mécanismes réactionnels 




composé présent dans les 
mécanismes réactionnels 
(Tableau 1.12) 
1,09 min -  
1,30 min méthanol oui 
1,48 min - - 
2,72 min acide acétique non mais CH3C˙O 
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Le Tableau 4.7 indique les composés associés aux temps de rétention (selon le Tableau 4.6) et 
indique ou non la présence de ces composés dans les mécanismes réactionnels (partie IV.2.c du 
chapitre 1). Alors que le méthanol détecté à l’issue de l’oxydation thermique est un composé 
proposé par les mécanismes, confirmant ainsi sa présence, l’acide acétique n’en fait pas partie. 
Cependant, le mécanisme d’oxydation thermique proposé par *Klaeyle, 1993+ indique la 
présence du radical CH3C˙O ; en se combinant avec un radical ˙OH, l’acide acétique 
(CH3COOH) pourrait ainsi être formé.  
I.2.c. Cas du 1,4-dioxane 
Dix sous-produits sont observés lors de l’oxydation catalytique du 1,4-dioxane (douze lors de 
l’oxydation thermique). La Figure 4.12 et la Figure 4.13 indiquent l’évolution des aires des pics 
des composés principaux (aire de pic maximale supérieure à 350 uA), l’un d’eux est différent 
entre les deux types d’oxydation (tr = 11,78 minute), le composé ayant un temps de rétention de 
4,71 minutes étant également détecté lors de l’oxydation catalytique.  
 
  
Figure 4.12 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation thermique du 1,4-dioxane 
(2500 ppm - 0,5 NL/min - 37 % de conversion à 519°C) 
 
  
Figure 4.13 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation catalytique du 1,4-dioxane 
(2500 ppm - 0,5 NL/min - 77 % de conversion à 499°C) 
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D’après la Figure 4.12, les sous-produits apparaissent pour la plupart au-delà de 300°C, alors 
qu’ils sont déjà produits à des températures plus faibles sur la Figure 4.13. Les mécanismes de 
dégradation thermique et catalytique sont ainsi différents pour une même température, et la 
présence de ces sous-produits peut être mise en rapport avec le taux de conversion du 1,4-
dioxane qui n’augmente pas de plus de 10% au-delà de 300°C (Figure 4.2). Par ailleurs, la 
production de CO2 diminue au-delà de 350°C alors que des sous-produits sont présents de 
manière plus importante ; la sélectivité en CO2 est donc plus faible. 
 
Selon le Tableau 4.6, le méthanol sort avec un temps de rétention de 1,30 minute, et le 
diéthyléther à 1,88 minute. Ces composés ne font pas partie du mécanisme proposé par [Lin et 
al., 2009] (partie IV.2.c du chapitre 1) mais la présence dans le mécanisme des radicaux méthyle 
(˙CH3) et hydroxyle (˙OH) d’une part, éthyle (˙C2H5) et éthoxy (˙OC2H5) d’autre part, indique 
que la formation de méthanol et de diéthyléther est possible. Cependant, l’évolution du 
composé à 1,30 minutes est différente des autres cas où le méthanol est détecté (acétate 
d’éthyle, éthanol et méthyléthylcétone principalement) car le composé ne semble pas se 
dégrader aux hautes températures, alors que c’est le cas du méthanol. Il pourrait alors s’agir 
d’un autre composé ayant le même temps de rétention. Le diéthyléther serait par ailleurs 
produit prioritairement au CO2 pour des températures d’oxydation inférieures à 200°C (Figure 
4.13). Les autres composés (tr = 1,09, 4,71 et 11,78 minutes) ne sont pas identifiés, cependant des 
analyses de spectroscopie de masse (couplée à de la chromatographie en phase gazeuse) ont été 
effectuées et mettent en évidence la présence d’acétaldéhyde (Annexe 11). L’hypothèse que ce 
composé correspond à celui ayant un temps de rétention de 1,09 minute est alors posée, par 
comparaison du Tableau 1.12 (chapitre 1) avec celui de l’Annexe 11. 
Enfin, la température optimale pour l’oxydation catalytique du 1,4-dioxane dans le 
microréacteur est d’environ 350°C, pour un débit de 0,5 NL/min et une concentration initiale de 
2500 ppm : à cette température, la conversion est maximale (environ 80 %) et peu de sous-
produits sont observés, la concentration en CO2 est la plus importante observée. 
I.2.d. Cas de l’éthanol  
Alors que treize produits différents sont présents en fin de réaction catalytique, seulement six 
sont retrouvés à l’issue de l’oxydation thermique. Les résultats expérimentaux indiquent par 
ailleurs que le principal sous-produit n’apparaît pas aux mêmes températures : le composé 
ayant un temps de rétention de 1,30 minute est présent plutôt autour de 350°C lors d’une 
oxydation thermique (Figure 4.14), alors qu’il est retrouvé majoritairement à 150°C à la sortie 
du microréacteur catalytique (Figure 4.15), bien que sa présence soit également marquée autour 
de 350°C.  
 
Le Tableau 4.8 récapitule les différents composés issus de la dégradation de l’éthanol. Le 
composé ayant des temps de rétention de 1,07 est présent à l’issue de la plupart des oxydations 
de COV étudiées, mais il n’est pas identifié. La comparaison des temps de rétention indique la 
présence de méthanol, d’acide acétique et de diéthyléther, l’hypothèse que le composé ayant un 
temps de rétention de 1,09 minute soit de l’acétaldéhyde étant issue de la partie I.3.c de ce 
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chapitre. Alors que trois des composés interviennent dans les mécanismes proposés (partie 
IV.2.c du chapitre 1), le diéthyléther n’y apparaît pas. Il peut s’agir d’un autre composé ayant le 
même temps de rétention, ou d’un mécanisme différent de ceux proposés. 
 
   
Figure 4.14 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation thermique de l’éthanol 
(2500 ppm - 0,5 NL/min - 94 % de conversion à 500°C) 
 
  
Figure 4.15 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation catalytique de l’éthanol 
(2500 ppm - 0,5 NL/min - 99 % de conversion à 501°C) 
 
 
Tableau 4.8 : comparaison des temps de rétention des sous-produits formés 
avec les données chromatographiques et les mécanismes réactionnels 




composé présent dans les 
mécanismes réactionnels 
(Tableau 1.12) 
1,07 min - - 
1,09 min acétaldéhyde (I.3.c) oui 
1,30 min méthanol oui 
1,88 min diéthyléther non 
2,72 min acide acétique oui 
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Afin d’optimiser les performances du microréacteur pour l’oxydation catalytique de l’éthanol, 
pour un débit de 0,5 NL/min et une concentration de 2500 ppm, le mieux est de le chauffer à 
500°C. A cette température, la conversion est d’environ 99 % et la quantité produite de CO2 est 
la plus importante, les sous-produits étant décomposés à leur tour. 
I.2.e. Cas du n-hexane  
L’étude des chromatogrammes a montré qu’il y a formation de vingt-neuf sous-produits issus 
de l’oxydation catalytique de l’hexane, et cinquante-cinq à l’issue de l’oxydation thermique. Ils 
ne sont par représentés sur la Figure 4.16 car leur étude ne présente pas d’intérêt, étant chacun 
présent dans de faibles quantités (aire de pic maximale de 500 uA). A titre indicatif, la somme 
des aires des pics des sous-produits issus de l’oxydation catalytique du n-hexane est cependant 
représentée sur la Figure 4.17 ; il apparaît qu’ils sont surtout présents autour de 400°C. 
 
 
Figure 4.16 : évolution de la concentration en CO2 issu de l’oxydation thermique du n-hexane  
(2500 ppm - 0,5 NL/min - 57 % de conversion à 435°C) 
 
 
Figure 4.17 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation catalytique du n-hexane  
(2500 ppm - 0,5 NL/min - 85 % de conversion à 416°C) 
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La quantité de CO2 produite à l’issue de l’oxydation thermique est très faible. Dans le cas de 
l’oxydation catalytique, 7850 ppm de CO2 sont produits, avec un rendement de 60 % (à 211°C) 
(Annexe 9). Ceci indique donc que la réaction d’oxydation thermique du n-hexane est moins 
sélective que l’oxydation catalytique, produisant seulement 1950 ppm de CO2 à 57 % de 
conversion (à 435°C) (Annexe 9). 
 
La courbe de conversion du n-hexane (Figure 4.2) est en accord avec la production de CO2 
(Figure 4.17) : une stabilisation des deux courbes est observée entre 200°C et 300°C, puis un pic 
est présent autour de 420°C. La présence des sous-produits influe certainement sur la présence 
de ce pic, car ils sont majoritairement formés autour de cette même température. 
La conversion maximale du n-hexane (85 %) est atteinte à 415°C ; cependant, à cette 
température, la formation de sous-produits est la plus importante. Ainsi, peut-être vaut-il 
mieux utiliser le microréacteur à 300°C : la conversion est légèrement plus faible (71 %) mais le 
COV est majoritairement converti en CO2 (sélectivité de 78 %), la production des sous-produits 
étant minimale à cette température. 
I.2.f. Cas de l’isopropanol 
Les sous-produits principaux sont identiques à l’issue des oxydations thermique et catalytique 
de l’isopropanol, mais leur présence n’est pas observée pour les mêmes températures. Par 
exemple, le composé sortant avec un temps de rétention de 1,78 minute se manifeste surtout 
en-dessous de 300°C à l’issue de l’oxydation catalytique (Figure 4.19), alors que sa quantité est 
plus importante au-dessus de cette même température à l’issue de l’oxydation thermique 
(Figure 4.18). Par ailleurs, il faut noter que douze produis sont détectés lors de l’oxydation 
catalytique, contre seulement sept lors de l’oxydation thermique. 
 
 
Figure 4.18 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation thermique de l’isopropanol 




Figure 4.19 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation catalytique de l’isopropanol 
(2500 ppm - 0,5 NL/min - 99 % de conversion à 498°C) 
 
D’après la Figure 4.19, et en considérant également que le taux de conversion de l’isopropanol 
est supérieur à 80 % dès 100°C lors d’une oxydation catalytique (Annexe 9), le COV se convertit 
donc tout d’abord en acétone (selon le Tableau 4.9) avant de s’oxyder en CO2. Cela est en 
accord avec le mécanisme proposé par [Sawyer et Abraham, 1994] (partie IV.2.c du chapitre 1), 
et les courbes expérimentales de l’oxydation catalytique de l’acétone montrent que ce composé 
est converti surtout au-delà de 250°C, la présence de celui-ci est ainsi confirmée. A 220°C, la 
quantité d’acétone produite correspond à une concentration d’environ 1650 ppm ; il conviendra 
ainsi d’éviter l’utilisation du microréacteur pour la dégradation de l’isopropanol à cette 
température, dans le but d’avoir un effluent le moins nocif possible à l’issue de l’oxydation. 
 
Tableau 4.9 : comparaison des temps de rétention des sous-produits formés 
avec les données chromatographiques et les mécanismes réactionnels 




composé présent dans les 
mécanismes réactionnels 
(Tableau 1.12) 
1,16 min - - 
1,30 min méthanol oui 
1,78 min acétone oui 
 
Par ailleurs, les mécanismes d’oxydations thermique et catalytique (partie IV.2.c du chapitre 1) 
indiquent que, outre l’acétone, le propylène est un intermédiaire réactionnel (le méthanol étant 
un produit issu de l’oxydation thermique, qui n’est présent ici qu’en faibles quantités). Il est 
ainsi probable que le composé ayant un temps de rétention de 1,16 minute soit du propylène. 
L’isopropanol est décomposé à près de 100 % à 500°C (0,5 NL/min - 2500 ppm), et c’est à cette 
température que la quantité de sous-produits est la moins importante, eux-mêmes étant alors 
dégradés. L’aire des pics des sous-produits étant particulièrement importante dans le cas de 
l’oxydation de l’isopropanol, il conviendra d’utiliser le microréacteur à une température où la 
quantité minimum de sous-produits est observée. 
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I.2.g. Cas de la méthyléthylcétone 
A l’issue de l’oxydation catalytique (Figure 4.21), il y a au total treize produits détectés, en plus 
du CO2, à la sortie du microréacteur ; dans le cas de l’oxydation thermique (Figure 4.20), ils 
sont au nombre de onze. 
 
  
Figure 4.20 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation thermique  
de la méthyléthylcétone (2500 ppm - 0,5 NL/min - 91 % de conversion à 521°C) 
 
  
Figure 4.21 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation catalytique  
de la méthyléthylcétone (2500 ppm - 0,5 NL/min - 98 % de conversion à 522°C) 
 
D’après la Figure 4.20, la production de CO2 commence autour de 350°C, alors qu’à cette 
température le COV est déjà converti à environ 45 % (Annexe 9) ; ainsi, l’oxydation de la 
méthyléthylcétone conduit tout d’abord aux composés ayant des temps de rétention de 1,30 et 
1,74 minute, avant que ceux-ci ne soient oxydés en CO2 à des températures supérieures. Selon 
le Tableau 4.10, le premier composé est du méthanol ; comme dans le cas de l’oxydation de 
l’éthanol (Figure 4.14 et Figure 4.15), sa quantité diminue au-delà de 300°C. L’acide acétique 
n’est pas un composé présent dans les mécanismes proposés (partie IV.2.c du chapitre 1), mais 
le radical CH3C˙O est indiqué, pouvant réagir avec un radical ˙OH pour former l’acide acétique 
(CH3COOH). 
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Tableau 4.10 : comparaison des temps de rétention des sous-produits formés 
avec les données chromatographiques et les mécanismes réactionnels 




composé présent dans les 
mécanismes réactionnels 
(Tableau 1.12) 
1,30 min méthanol oui 
1,74 min - - 
2,72 min acide acétique non mais CH3C˙O 
2,85 min - - 
 
Les produits analysés à l’issue des deux types d’oxydation sont identiques mais dans des 
quantités variables (pic du méthanol et de l’acide acétique autour de 330°C) dues aux 
différences de conversion (40 % en oxydation thermique et 85 % en oxydation thermique, à 
330°C). Par ailleurs, le composé ayant un temps de rétention de 2,85 minutes varie 
différemment sur la Figure 4.20 et la Figure 4.21 : sa production se stabilise au-delà de 300°C en 
oxydation catalytique alors qu’elle ne cesse d’augmenter à l’issue de l’oxydation thermique. Il 
pourrait s’agir d’un composé n’étant pas détruit thermiquement mais grâce à la présence du 
catalyseur. 
C’est à 520°C (soit la température maximale étudiée, à 0,5 NL/min et 2500 ppm) que le 
microréacteur permet de dégrader la méthyléthylcétone de manière optimale : le taux de 
conversion est de 98 % et la quantité de CO2 produite est maximale, les sous-produits étant 
également majoritairement dégradés. 
I.2.h. Cas du 1-propanol 
À l’issue de l’oxydation catalytique du 1-propanol, treize produits sont détectés à la sortie du 
microréacteur ; il y en a seize différents à l’issue de l’oxydation thermique. Les produits 
principaux (ayant une aire de pic supérieure à 500 uA) sont identiques, sauf celui ayant un 
temps de rétention de 4,79 minutes qui n’est pas rencontré à l’issue de l’oxydation thermique. 
 
 
Figure 4.22 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation thermique du 1-propanol 




Figure 4.23 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation catalytique du 1-propanol 
(2500 ppm - 0,5 NL/min - 98 % de conversion à 521°C) 
 
 
Tableau 4.11 : comparaison des temps de rétention des sous-produits formés 
avec les données chromatographiques et les mécanismes réactionnels 
temps de rétention du 
sous-produit 
composé associé  
(Tableau 4.6) 
composé présent dans les 
mécanismes réactionnels 
(Tableau 1.12) 
1,16 min propylène (I.3.f) oui 
1,74 min -  
1,78 min acétone non 
4,79 min -  
 
Les produits identifiés comme étant de l’acétone et du propylène (Tableau 4.11) évoluent de la 
même manière que dans le cas de l’isopropanol (partie I.3.f de ce chapitre). L’acétone n’est pas 
un composé proposé par les mécanismes (partie IV.2.c du chapitre 1), il peut cependant 
éventuellement découler de l’oxydation (après recombinaison) des deux énols. Sa 
concentration à 160°C est d’environ 860 ppm. Par ailleurs, le composé ayant un temps de 
rétention de 1,74 minute également présent à l’issue de l’oxydation de la méthyléthylcétone ; 
les allures des courbes sont comparables (Figure 4.20 et Figure 4.22, Figure 4.21 et Figure 4.23), 
le composé étant présent pour des températures supérieures à 350°C. Il est envisageable que ce 
composé soit du propanal, car c’est le seul composé non identifié que ces deux COV ont en 
commun dans leurs mécanismes de décomposition (selon le Tableau 1.12), et sans considérer 
les composés à un seul carbone et l’éthylène, communs à l’oxydation de la plupart des COV. 
Enfin, le composé ayant un temps de rétention de 4,79 minutes n’est pas identifié. 
Afin d’obtenir la meilleure sélectivité en CO2, il convient d’utiliser le microréacteur, pour 
l’oxydation catalytique du 1-propanol (0,5 NL/min - 2500 ppm), à une température d’au moins 
500°C : la conversion est supérieure à 98 % et la quantité de sous-produit est minimale, étant 
eux-mêmes oxydés en CO2. 
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I.2.i. Cas du toluène 
Alors que sept sous-produits sont détectés à l’issue de l’oxydation thermique, il y en a cinq 
détectés par le chromatographe à la sortie du microréacteur catalytique ; trois prédominent, les 
deux autres ayant des aires de pic maximales inférieures à 80 uA. Il faut noter que les valeurs 
des aires des pics des sous-produits sont particulièrement faibles dans le cas de l’oxydation du 
toluène, ces composés sont ainsi présents en très faibles proportions dans l’effluent. Selon leurs 
temps de rétention, ce sont des composés détectés uniquement dans le cas de l’oxydation du 
toluène, et d’après les mécanismes (partie IV.2.c du chapitre 1) il s’agirait de composés 
aromatiques. Ils n’ont pas été identifiés. 
 
 
Figure 4.24 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation thermique du toluène 
(2500 ppm - 0,5 NL/min - 8 % de conversion à 514°C) 
 
  
Figure 4.25 : évolution de la quantité des produits issus de la réaction d’oxydation catalytique du toluène 
(2500 ppm - 0,5 NL/min - 65% de conversion à 498°C) 
 
Comme aucun des composés retrouvés à l’issue de l’oxydation thermique (Figure 4.24) n’est 
présent dans le cas de l’oxydation catalytique du toluène (Figure 4.25), les mécanismes 
réactionnels semblent être différents. Effectivement, alors que la conversion débute dès 150°C 
dans le cas de l’oxydation thermique (Annexe 9), l’apparition du CO2 ne se fait qu’à partir de 
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350°C (Figure 4.24) ; le toluène est donc converti tout d’abord en composés ayant des temps de 
rétention de 9,24 et 9,57 minutes.  
 
Dans le cas de l’oxydation catalytique, la conversion augmente entre 200°C et 300°C puis se 
stabilise autour de 60 % pour des températures supérieures (Annexe 9), de la même manière 
que le CO2 sur la Figure 4.25. La formation des sous-produits au-delà de 300°C peut être en 
rapport avec la stabilisation de la conversion ; [Sawyer et Abraham, 1994] expliquent 
l’observation expérimentale d’un palier par la formation de sous-produits, qui entraine une 
compétition à l’adsorption sur le catalyseur entre les sous-produits et le COV. Selon les 
constantes d’adsorption des composés, la dégradation du toluène peut ainsi être limitée par ses 
sous-produits d’oxydation, bien que présents en très faibles quantités au vu de la valeur de 
leurs aires de pic. Afin de limiter la formation de sous-produit, l’utilisation du microréacteur à 
une température de 300°C (0,5 NL/min - 2500 ppm) permet d’optimiser l’oxydation catalytique 
du toluène de manière à avoir un taux de conversion de 60 % (le maximum atteint étant de 
65 %), tout en ayant une production de sous-produit la plus faible possible. 
I.2.j. Bilan sur les produits de l’oxydation catalytique 
L’étude des composés issus de l’oxydation des différents COV dans le microréacteur indique 
que les réactions ne sont pas totales, puisqu’il y a formation d’au moins un sous-produit, même 
dans le meilleur des cas (oxydation catalytique de l'acétone). 
 
   
Figure 4.26 : comparaison des productions de CO2 à l’issue de l’oxydation catalytique des COV 
(2500 ppm - 0,5 NL/min) 
 
Concernant les productions en CO2 récapitulées sur la Figure 4.26, bien que les concentrations 
en COV à l’entrée du microréacteur soient identiques pour tous les produits, les quantités sont 
différentes lorsque les taux de conversion sont maximaux. Cela s’explique non seulement par le 
fait que les coefficients stœchiométriques soient variables d’un COV à l’autre (partie IV.2.c du 
chapitre 1), mais aussi à cause des produits non-convertis en CO2. Autrement dit, dans la 
mesure où les oxydations ne sont pas complètes, la quantité de CO2 produit n’est pas 
proportionnelle au nombre d’atomes de carbone présents dans le COV oxydé. Pour la même 
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raison, les bilans de matière n’ont pas pu être effectués sur le microréacteur, la plupart des 
produits restant inconnus. 
 
Le Tableau 4.12 indique, pour chaque COV à son taux de conversion maximal observé, la 
quantité de CO2 qui devrait être obtenue si la l’oxydation était totale, ainsi que la quantité de 
CO2 obtenue par analyse chromatographique. Le nombre d’atomes de carbone correspond au 
coefficient stœchiométrique d’une oxydation totale en CO2. La quantité théorique de CO2 est 
calculée en considérant le taux de conversion maximal atteint expérimentalement avec une 
concentration d’entrée de 2500 ppm. La production de CO2 est exprimée en ppm ainsi qu’en 
sélectivité (pourcentage par rapport au CO2 théoriquement produit pour la conversion 
obtenue). 
 
CO2 théorique = X.CCOV.NC 
Z = CO2 analysé / CO2 théorique 
 
avec  CO2 théorique : concentration calculée en CO2 (ppm) 
X : taux de conversion expérimental du COV considéré (%) 
 CCOV : concentration initiale en COV (ppm) 
NC : nombre d’atomes de carbone présents dans le COV considéré (-) 
Z : sélectivité en CO2 (%) 
CO2 analysé : concentration expérimentale en CO2 (ppm)  
 
Tableau 4.12 : comparaison du CO2 théoriquement produit avec la quantité analysée,  






CO2 théorique CO2 analysé sélectivité 
toluène 7 64,6 % 11305 ppm 8806 ppm 77,9 % 
n-hexane 6 83,5 % 12525 ppm 8969 ppm 71,6 % 
méthyléthylcétone 4 98,1 % 9810 ppm 7260 ppm 74,0 % 
acétate d’éthyle 4 96,8 % 9680 ppm 6770 ppm 69,9 % 
1,4-dioxane 4 80,8 % 8080 ppm 6541 ppm 81,0 % 
1-propanol 3 98,2 % 7365 ppm 5092 ppm 69,1 % 
isopropanol 3 99,8 % 7485 ppm 4960 ppm 66,3 % 
acétone 3 94,7 % 7102 ppm 4070 ppm 57,3 % 
éthanol 2 98,8 % 4940 ppm 3758 ppm 76,0 % 
 
Globalement, selon le Tableau 4.12, plus il y a d’atomes de carbone dans le COV oxydé, et plus 
il y a de CO2 formé. Cependant, il faut considérer les taux de conversion, variant pour chaque 
COV. En moyenne, la sélectivité en CO2 est de 71,5 % (l’écart-type étant égal à 7,0 %). Cette 
valeur témoigne de la présence de sous-produits de la réaction qui ne sont pas convertis en 
CO2.  
Le Tableau présenté dans l’Annexe 12 indique, selon les COV étudiés, les sous-produits 
analysés expérimentalement à l’issue des deux types d’oxydation. Dans la majeure partie des 
cas, les produits détectés à la sortie du microréacteur sont identiques à l’issue des oxydations 
thermique et catalytique. Le Tableau 4.13 récapitule les principaux sous-produits issus de 
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l’oxydation catalytique des différents COV, en indiquant le composé associé ainsi que 
l’évolution des aires des pics en fonction de la température du microréacteur. Pour plus de la 
moitié des sous-produits considérés, les aires de pics diminuent lorsque la température 
augmente : soit le mécanisme réactionnel varie avec la température, ne formant plus cet 
intermédiaire, soit les sous-produits sont oxydés à leur tour. 
 
Tableau 4.13 : récapitulatif des composés associés aux temps de rétention des pics observés  
à l’issue de l’oxydation catalytique des différents COV (les températures sont indicatives) 
tr 
(min) 
sous-produit évolution de l’aire du pic COV oxydé 
1,07 - apparition à 100°C puis stabilisation entre 200°C et 500°C éthanol 




1,16 propylène apparition à 200°C, pic à 350°C puis diminution jusqu’à 500°C 
1-propanol, 
isopropanol 






1,55 éthanol apparition à 300°C, augmentation puis diminution jusqu’à 500°C acétate d’éthyle 
1,74 propanal apparition à 400°C puis augmentation 
méthyléthylcétone, 
1-propanol 




maximum à 100°C puis stabilisation autour de 200°C et disparition à 
300°C 
1,4-dioxane 





2,85 - apparition à 150°C puis stabilisation entre 300°C et 500°C méthyléthylcétone 
4,71 - apparition à 300°C puis augmentation toluène 












Une partie des sous-produits issus de l’oxydation catalytique des COV étudiés a été identifiée, 
ainsi que l’évolution de leur production en fonction de la température. Leur apparition est plus 
ou moins favorisée selon la température d’oxydation. Il faut cependant noter que les aires des 
pics sont généralement très faibles par rapport à celles des COV initialement présents dans le 
mélange (2500 ppm), indiquant que les sous-produits sont alors présents en très faibles 
quantités. A titre comparatif, les aires des pics des COV dans l’effluent à l’entrée du 
microréacteur sont données dans le Tableau 4.14. 
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Tableau 4.14 : aire moyenne de pic des COV étudiés (2500 ppm à l’entrée du microréacteur)  
COV aire moyenne du pic  
acétate d’éthyle 48 940 uA 
acétone 40 040 uA 
éthanol 31 580 uA 
1,4-dioxane 48 940 uA 
n-hexane 123 790 uA 
isopropanol 68 240 uA 
méthyléthylcétone 51 080 uA 
1-propanol 45 290 uA 
toluène 159 000 uA 
 
Au vu des taux de conversion maximaux atteints, la sélectivité en CO2 est en moyenne de 
71,5 %. Mais des températures réactionnelles différentes peuvent conduire à une sélectivité en 
CO2 plus faible, favorisant alors la formation de sous-produits. Ainsi, dans le cas de l’oxydation 
catalytique de l’éthanol à 200°C, la sélectivité en CO2 est seulement de 26 % alors que la 
conversion s’élève à 80 %, la formation de méthanol est donc importante à cette température. Il 
convient ainsi de trouver, pour chaque COV, les meilleures conditions opératoires afin 
d’obtenir un taux de conversion du COV en CO2 optimal, tout en limitant la formation de sous-
produits. L’étude devra être complétée de manière à quantifier les sous-produits, et, selon les 
résultats obtenus, l’utilisation du microréacteur pour oxyder sélectivement un COV en un de 
ses produits d’oxydation partielle pourrait être éventuellement envisagée. Bien que les sous-
produits caractérisés présentent globalement les mêmes caractéristiques toxicologiques que les 
COV dégradés, leur rejet est bien plus faible quantitativement que si le COV initial n’était pas 
oxydé. De bonnes performances du microréacteur pour des réactions d’oxydation totales sont 
ainsi obtenues.  
I.3. Etude de mélanges de COV 
L’étude de l’oxydation a donc été effectuée pour divers COV seuls, mais les effluents 
industriels à traiter comportent souvent des mélanges de composés. Cette partie concerne ainsi 
l’oxydation de trois mélanges de COV, mettant alors en jeu des réactions compétitives. Les 
deux premiers mélanges sont des mélanges binaires équimolaires, alors que le troisième 
mélange est plus complexe. Les composés des mélanges binaires ont été choisis en fonction des 
conversions des COV seuls obtenus : le premier mélange est constitué de deux COV qui 
s’oxydent à de faibles températures, à savoir le 1-propanol et l’éthanol, alors que le second est 
un mélange de 1-propanol et d’acétate d’éthyle, car ce dernier composé requiert des 
températures plus élevées pour être converti. La méthodologie pour la préparation des 
mélanges est présentée dans l’Annexe 6. 
I.3.a. Mélange binaire d’alcools 
Pour étudier l’oxydation catalytique d’un mélange d’alcool, une solution a été préparée de 
manière à obtenir un mélange gazeux équimolaire d’éthanol et de 1-propanol (2500 ppm 
chacun). La concentration totale en COV dans l’effluent est donc deux fois supérieure à celle où 
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un composé est étudié seul (2500 ppm). La Figure 4.27 permet de comparer les taux de 
conversion de l’éthanol et du 1-propanol en mélange binaire équimolaire, avec celles obtenues 
pour chaque COV seul. 
 
Il apparaît que, pour une même température, le taux conversion de l’éthanol est plus faible 
dans le mélange étudié que lorsqu’il est oxydé seul. En effet, la T50 de l’éthanol passe de 115°C à 
173°C lorsqu’il est mélangé au 1-propanol. Par contre, le taux de conversion du 1-propanol ne 
semble pas être influencé par la présence de l’éthanol, bien que la concentration totale dans 
l’effluent soit doublée. 
 
 
Figure 4.27 : comparaison des taux de conversion de l’éthanol et du 1-propanol, 
 pour les composés seuls et en mélange binaire équimolaire (2500 ppm - 0,5 NL/min) 
 
L’étude des vingt-deux produits analysés à l’issue de l’oxydation catalytique du mélange 
binaire d’alcools a montré qu’ils sont identiques à ceux retrouvés lors de l’oxydation des 
composés seuls. Elle n’est donc pas détaillée ici. La Figure 4.28 présente alors l’évolution de la 
quantité de CO2 produit, dans le cas du mélange et pour les composés seuls aux mêmes 
concentrations ; la somme correspond à celle des productions d’éthanol et de 1-propanol seuls. 
 
 
Figure 4.28 : comparaison des productions de CO2 pour le mélange binaire équimolaire  
et pour les composés seuls (2500 ppm - 0,5 NL/min) 
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Comme attendu, la production de CO2 est plus importante pour le 1-propanol que pour 
l’éthanol, elle l’est encore plus pour le mélange de ces deux alcools. La baisse observée à 400°C 
dans le cas de l’oxydation du mélange n’est en accord ni avec la conversion des produits, ni 
avec les sous-produits analysés à la sortie du microréacteur, elle n’a pas pu être expliquée. Par 
ailleurs, la quantité de CO2 produite à l’issue de l’oxydation du mélange est inférieure à la 
somme des productions des COV seuls ; le Tableau 4.15 indique les quantités attendues dans le 
cas du mélange, et rappelle celles obtenues à l’issue de l’oxydation des alcools seuls, pour des 
concentrations de 2500 ppm. 
 
Tableau 4.15 : comparaison des productions de CO2 à l’issue de l’oxydation catalytique  






CO2 théorique CO2 analysé sélectivité 
éthanol mélangé 2 98,4 % 4922 ppm 
12376 ppm 8519 ppm 68,8 % 
1-propanol mélangé 3 99,4 % 7454 ppm 
éthanol seul 2 97,5 % 4875 ppm 3758 ppm 77,1 % 
1-propanol seul 3 98,2 % 7365 ppm 5533 ppm 75,1 % 
 
Les taux de conversion maximaux atteints sont donc légèrement supérieurs dans le cas où les 
alcools sont mélangés ; la quantité de CO2 produite est par contre plus faible, la sélectivité en 
CO2 ne représente que 69 %, alors qu’elles sont supérieures à 75 % dans le cas de l’oxydation 
des composés seuls.  
 
Les résultats obtenus dans le cas de l’oxydation catalytique d’un mélange binaire et 
équimolaire d’éthanol et de 1-propanol montrent que la conversion de l’éthanol nécessite des 
températures plus élevées que dans le cas de l’oxydation du composé seul. Il y a compétition 
entre les réactions d’oxydation des deux alcools, celle de l’éthanol étant alors limitée. Les 
quantités de CO2 retrouvées à la sortie du microréacteur indiquent par ailleurs que la sélectivité 
est plus faible lorsque les composés sont mélangés que s’ils sont dégradés seuls. La quantité de 
sous-produits est alors plus importante mais les taux de conversions sont légèrement 
supérieurs dans le cas du mélange. Ainsi, à 500°C, les performances du microréacteur sont 
comparables, que les alcools soient dégradés seuls ou en mélange équimolaire, malgré le 
doublement de la concentration totale en COV. 
I.3.b. Mélange binaire de COV ayant des fonctions chimiques différentes  
L’étude de l’oxydation de mélange de COV ayant été effectuée pour un mélange équimolaire 
d’alcools, le second mélange étudié est constitué de composés dont la fonction chimique n’est 
pas similaire. Le mélange 1-propanol / acétate d’éthyle est alors choisi en raison de la différence 
observée de niveaux de températures requises pour oxyder le composé seul. En effet, le 1-
propanol s’oxyde à basse température (T50 = 155°C) alors que l’acétate d’éthyle nécessite une 
température plus élevée (T50 = 325°C). Trois concentrations différentes ont été testées pour 
chacun des deux composés (1250, 2500 et 5000 ppm), pour un débit d’air toujours égal à 
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0,5 NL/min. Neuf mélanges sont ainsi étudiés pour différents rapports de concentration 1-
propanol / acétate d’éthyle. 
 
Les quatre graphiques présentés ci-après indiquent les taux de conversion des deux COV 
mélangés, les courbes du taux de conversion des composés seuls sont également rappelées sur 
chacun. Il faut noter que les résultats concernant les composés seuls sont obtenus pour des 
concentrations de 2500 ppm, et qu’une variation de concentration peut éventuellement 
engendrer une modification du taux de conversion. La Figure 4.29 correspond à des mélanges 
équimolaires, la Figure 4.30 concerne les mélanges où la concentration de 1-propanol est de 
2500 ppm, la Figure 4.31 est relative aux mélanges où la concentration en acétate d’éthyle est de 
2500 ppm, et enfin la Figure 4.32 se rapporte aux autres cas. Le Tableau 4.16 récapitule les 
différents niveaux de concentrations des COV dans le mélange et les graphiques 
correspondants. 
 
Tableau 4.16 : récapitulatif de la répartition des mélanges sur les graphiques 
 
acétate d’éthyle 
1250 ppm 2500 ppm 5000 ppm 
1-propanol 
1250 ppm Figure 4.29 Figure 4.31 Figure 4.32 
2500 ppm Figure 4.30 tous Figure 4.30 
5000 ppm Figure 4.32 Figure 4.31 Figure 4.29 
 
En comparant les courbes des taux de conversion pour les neuf cas étudiés, très peu de 
différences apparaissent. Dans le cas de l’acétate d’éthyle, la tendance est identique pour les 
neufs mélanges : la T50 du composé est dans tous les cas légèrement augmentée (de 30°C au 
maximum) par rapport à la valeur obtenue pour le composé seul. Cette observation est 
certainement due à la compétition entre l’oxydation des deux composés, celles de l’acétate 
étant alors légèrement limitée dans le cas d’un mélange. 
 
 
Figure 4.29 : comparaison des taux de conversion obtenus pour le 1-propanol et l’acétate d’éthyle  
en mélanges équimolaires (A : 1250 ppm, B : 2500 ppm, C : 5000 ppm - 0,5 NL/min) 




Figure 4.30 : comparaison des taux de conversion obtenus pour le 1-propanol et l’acétate d’éthyle en mélanges 
(1-propanol 2500 ppm - acétate d’éthyle A : 1250 ppm, B : 2500 ppm, C : 5000 ppm - 0,5 NL/min)  
et pour les composés seuls (2500 ppm - 0,5 NL/min) 
 
 
Figure 4.31 : comparaison des taux de conversion obtenus pour le 1-propanol et l’acétate d’éthyle en mélanges 
(acétate d’éthyle 2500 ppm - 1-propanol A : 1250 ppm, B : 2500 ppm, C : 5000 ppm - 0,5 NL/min)  
et pour les composés seuls (2500 ppm - 0,5 NL/min) 
 
 
Figure 4.32 : comparaison des taux de conversion obtenus pour le 1-propanol et l’acétate d’éthyle en mélanges 
(acétate d’éthyle A : 5000 ppm, B : 2500 ppm, C : 1250 ppm - 1-propanol A : 1250 ppm, B : 2500 ppm,  
C : 5000 ppm - 0,5 NL/min) et pour les composés seuls (2500 ppm - 0,5 NL/min) 
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Concernant le 1-propanol, les taux de conversion dans le cas de certains mélanges sont 
légèrement plus faibles que ceux des composés seuls, pour des températures égales :  
 - mélange équimolaire à 5000 ppm 
 - mélange 1-propanol 5000 ppm / acétate d’éthyle 1250 ppm 
 - mélange 1-propanol 5000 ppm / acétate d’éthyle 2500 ppm 
Ces trois cas correspondent aux mélanges pour lesquels la concentration en 1-propanol est la 
plus élevée (5000 ppm) ; ces résultats suggèrent ainsi que la concentration du COV influerait 
légèrement sur son taux de conversion. 
 
Tableau 4.17 : taux de conversion du 1-propanol et de l’acétate d’éthyle obtenus à l’issue de l’oxydation 
catalytique du mélange de COV (différents rapports de concentrations - 0,5 NL/min - 510/520°C) 
 
acétate d’éthyle 














1250 ppm 98,8 % 94,4 % 98,8 % 94,5 % 97,9 % 93,1 % 
2500 ppm 98,8 % 93,1 % 98,8 % 93,6 % 97,7 % 90,5 % 
5000 ppm 98,1 % 93,4 % 97,1 % 93,1 % 96,8 % 90,3 % 
 
Cependant, d’après le Tableau 4.17 et bien que l’influence de la concentration soit visible sur 
l’étendue de la gamme de température étudiée, les taux de conversion des mélanges  
1-propanol / acétate d’éthyle sont comparables au-delà de 500°C, quelles que soient leurs 
concentrations dans le mélange, surtout en considérant l’incertitude sur le taux de conversion 
qui est de 10 %. Les valeurs sont également très proches de celles obtenues pour l’oxydation 
catalytique des composés seuls (96,8 % pour l’acétate d’éthyle et 98,2 % pour le 1-propanol). La 
compétition entre les COV ne semble ainsi pas limiter l’oxydation de l’un et l’autre, à 500°C. 
 
Enfin, les productions de CO2 sont indiquées dans le Tableau 4.18 ; les valeurs théoriques sont 
calculées en considérant les taux de conversions maximaux obtenus pour les deux composés à 
l’issue de l’oxydation catalytique du mélange acétate d’éthyle / 1-propanol, la valeur 
expérimentale étant la quantité de CO2 analysé pour ces mêmes taux de conversion. Le  
Tableau 4.19 indique pour chaque cas le rapport entre la valeur théorique et expérimentale, 
ainsi que la somme des aires de pic des sous-produits.  
 
Tableau 4.18 : valeurs théoriques et expérimentales des quantités de CO2 issues de l’oxydation du mélange  
acétate d’éthyle / 1-propanol (différentes rapports de concentrations - 0,5 NL/min - 510/520°C) 
 
acétate d’éthyle 
1250 ppm 2500 ppm 5000 ppm 
théorique expérimental théorique expérimental théorique expérimental 
1-propanol 
1250 ppm 8425 ppm 7064 ppm 13155 ppm 10457 ppm 22291 ppm 16123 ppm 
2500 ppm 12065 ppm 10218 ppm 16770 ppm 12808 ppm 25428 ppm 16050 ppm 
5000 ppm 19385 ppm 13883 ppm 23875 ppm 17441 ppm 32580 ppm 22389 ppm 
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Globalement, la sélectivité diminue lorsque la concentration de l’un des deux composés du 
mélange augmente. Cela signifie que la présence plus concentrée de l’un des deux composés 
engendre une diminution de la conversion des COV en CO2, bien que le taux de conversion du 
COV reste quasiment constant : ainsi la proportion de sous-produits augmente lorsque la 
concentration de l’un des deux composés est plus importante, ce qui est vérifié en comparant 
les aires des pics des sous-produits. 
 
Tableau 4.19 : sélectivité en CO2 (%) et somme des aires des pics des sous-produits (uA),  
obtenues à l’issue de l’oxydation du mélange 1-propanol / acétate d’éthyle  
(différentes rapports de concentrations - 0,5 NL/min - 510/520°C) 
 
acétate d’éthyle 
1250 ppm 2500 ppm 5000 ppm 
1-propanol 
1250 ppm 83,8 % 3956 uA 79,5 % 8619 uA 72,3 % 16940 uA 
2500 ppm 84,7 % 7170 uA 76,4 % 13115 uA 63,1 % 21026 uA 
5000 ppm 71,6 % 17360 uA 73,1 % 21129 uA 68,7 % 29964 uA 
 
Bien que n’influant que très peu sur la nature des produits formés, la concentration en COV du 
mélange binaire initial joue toutefois sur les proportions des sous-produits obtenus. De plus, 
l’oxydation est d’autant plus partielle que la concentration de l’un des deux composés 
augmente ; le rendement en CO2 reste cependant de l’ordre de 75 % en moyenne pour les 
différentes concentrations étudiées. Il est ainsi plus élevé qu’à l’issue de l’oxydation catalytique 
des composés seuls (70 % pour l’acétate d’éthyle et 62 % pour le 1-propanol). 
 
Les résultats expérimentaux montrent finalement que les taux de conversion des deux 
composés d’un mélange binaire sont proches de ceux obtenus pour les composés seuls, quelles 
que soient leurs concentrations dans la gamme étudiée. La sélectivité en CO2 semble par contre 
être améliorée en dégradant les COV mélangés, l’étant d’autant plus lorsque la concentration 
de l’un des deux COV présents dans le mélange est plus faible. L’utilisation du microréacteur 
catalytique pour l’oxydation d’un mélange binaire indique finalement que ses performances à 
500°C sont comparables à celles obtenues lors de l’oxydation des COV seuls. 
I.3.c. Mélange complexe 
Les performances du microréacteur sont étudiées pour l’oxydation d’un effluent composé de 
multiples COV qui se rapproche de certaines conditions industrielles. Le mélange complexe qui 
est alors étudié correspond au mélange obtenu dans la bouteille de déchets, dans laquelle tous 
les résidus des expériences sont rassemblés. La plupart des COV étudiés sont donc présents 
dans ce mélange (tous excepté le toluène), dans des concentrations variables. Le mélange peut 
être caractérisé sur la base des étalonnages effectués pour chaque molécule. Il est à noter que 
deux produits inconnus (temps de rétention de 5,81 et 6,84 minutes) ont été détectés : il est 
possible qu’une dégradation de certains COV ait eu lieu dans la bouteille, formant ces deux 
nouveaux composés. La Figure 4.33 regroupe les taux de conversion pour tous les COV 
contenus dans ce mélange, en fonction de la température d’oxydation ; le Tableau 4.20 indique 
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les concentrations présentes dans l’effluent à l’entrée du microréacteur, ainsi que les taux de 
conversion maximaux obtenus dans le cas du mélange et des composés seuls. 
 
   
Figure 4.33 : évolution du taux de conversion des différents composants du mélange complexe 
en fonction de la température du microréacteur (0,5 NL/min) 
 
 
Tableau 4.20 : concentrations en COV du mélange à l’entrée et à la sortie du microréacteur,  
et taux de conversions maximaux obtenus pour le mélange complexe et pour les composés seuls 
 
concentration du mélange taux de conversion maximal 
entrée du microréacteur sortie (507°C) mélange composé seul 
acétate d’éthyle 568 ppm 2047 mgCOV/m3 1115 mgC/m3 39 ppm 93,2 % 96,8 % 
acétone 821 ppm 1950 mgCOV/m3 1209 mgC/m3 251 ppm 69,5 % 95,8 % 
1,4-dioxane 1264 ppm 4554 mgCOV/m3 2480 mgC/m3 392 ppm 69,0 % 80,8 % 
éthanol 1923 ppm 3662 mgCOV/m3 1888 mgC/m3 114 ppm 94,1 % 97,5 % 
n-hexane 182 ppm 567 mgCOV/m3 475 mgC/m3 74 ppm 59,6 % 83,5 % 
isopropanol 929 ppm 2285 mgCOV/m3 1369 mgC/m3 9 ppm 99,0 % 99,8 % 
méthyléthylcétone 495 ppm 1460 mgCOV/m3 972 mgC/m3 19 ppm 96,1 % 98,1 % 
1-propanol 728 ppm 1789 mgCOV/m3 1072 mgC/m3 19 ppm 97,3 % 98,2 % 
 
Une première observation de la Figure 4.33 permet de remarquer le comportement de 
l’acétone : son taux de conversion descend jusqu’environ -50 % vers 240°C. Cela est dû au fait 
que l’acétone est un sous-produit de dégradation de plusieurs autres COV, en particulier lors 
de l’oxydation catalytique du 1-propanol et de l’isopropanol, qui produisent à cette 
température beaucoup d’acétone. En traitant le mélange, le taux d’acétone augmente à la sortie 
du microréacteur. Ainsi, même si l’acétone initialement contenue dans le mélange est oxydée 
lors du passage de l’effluent dans le microréacteur, de l’acétone est produite en parallèle. Un 
taux de conversion négatif est donc obtenu. En augmentant la température, il est cependant 
observé que l’acétone (initiale et produite) est globalement convertie à 70 % à 500°C. 
 
En ce qui concerne les autres COV, comme attendu, tous subissent une oxydation dans le 
microréacteur : à 300°C, tous les COV sont convertis entre 38 % et 72 %, alors qu’à 500°C les 
taux de conversion vont de 60 % pour l’hexane à 99 % pour l’isopropanol. Au regard des 
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résultats, deux groupes de sous-produits peuvent être constitués : d’une part, ceux qui 
présentent un taux de conversion entre 93 % et 99 % (à savoir l’acétate d’éthyle, l’éthanol, la 
méthyléthylcétone, le 1-propanol et l’isopropanol), et d’autre part ceux pour lesquels la 
conversion obtenue varie entre 60 % et 75 % (à savoir les deux produits non identifiés ainsi que 
le 1,4-dioxane, l’hexane et l’acétone).  
Les graphiques présentés dans l’Annexe 13 montrent l’influence du mélange sur l’oxydation 
d’un composé : les courbes obtenues pour les COV seuls sont représentées (2500 ppm), ainsi 
que les courbes des taux de conversion obtenues pour le mélange complexe (concentrations 
inférieures et variables). Globalement, les courbes du mélange ont la même allure que celles 
des COV seuls, elles sont simplement (et pour la plupart des cas) décalées vers une T50 
supérieure d’environ 50°C, certainement à cause des concentrations plus faibles dans l’effluent. 
Mis à part pour le 1,4-dioxane (et l’acétone mais le cas est particulier puisqu’elle est en partie 
produite lors de la réaction), les courbes d’un composé seul et celles du même composé en 
mélange se rejoignent pour les hautes températures : en effet, il semblerait qu’à 500°C les taux 
de conversion soient identiques, que les COV soient seuls ou mélangés. 
 
En plus des dix composés présents dans le mélange initial, dix-huit composés sont détectés par 
le chromatographe à la sortie du microréacteur lors de l’oxydation catalytique du mélange. 
Parmi eux, on retrouve les composés identifiés précédemment : éthylène, propylène, méthanol, 
acétone et diéthyléther. Les autres composés correspondent à ceux retrouvés lors de 
l’oxydation des différents composés seuls, dans des proportions en rapport avec les quantités 
initiales de COV. Leur étude détaillée présentant peu d’intérêt ici, la Figure 4.34 rend compte 
uniquement de la production de CO2 issue de l’oxydation du mélange. 
 
 
Figure 4.34 : évolution de la quantité de CO2 produite par l’oxydation catalytique du mélange complexe 
(0,5 NL/min) 
 
La courbe représentant la quantité de CO2 produite en fonction de la température du 
microréacteur est marquée d’un plateau entre 300 et 400°C : cette zone correspond à celle où les 
taux de conversion de certains composés ont tendance à diminuer alors que d’autres 
continuent d’augmenter. Au-delà de 400°C, les taux de conversion des autres COV augmentent 
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encore, c’est pourquoi la courbe de la production de CO2 croit à nouveau. En considérant les 
COV indiqués dans le Tableau 4.20 (donc sans les deux composés inconnus), la concentration 
en CO2 attendue à l’issue de l’oxydation du mélange, à 507°C, est de 18375 ppm, elle est ainsi 
du même ordre de grandeur que la concentration en CO2 observée (18234 ppm). La 
concentration initiale du mélange est de 10580 mgC/Nm3, et il reste 1522 mgC/Nm3 dans 
l’effluent à l’issue de l’oxydation catalytique du mélange, à 507°C, soit 14 % du carbone 
organique total initial. 
I.3.d. Bilan sur l’oxydation de mélanges de COV 
Les résultats expérimentaux montrent ainsi que l’oxydation catalytique d’un mélange de COV 
dans le microréacteur, que le mélange soit binaire ou plus complexe, permet d’obtenir des taux 
de conversion comparables à ceux obtenus à l’issue de l’oxydation des composés seuls, même 
si les concentrations globales en COV sont plus importantes dans le mélange. Ainsi, l’utilisation 
du microréacteur catalytique semble tout à fait adaptée à la dégradation d’effluents contenant 
plusieurs COV, qu’ils soient de même nature chimique ou non, et quel que soit le rapport de 
concentration entre les différents composés présents dans le mélange. L’utilisation du 
microréacteur à une température proche de 500°C permet de garantir un taux de conversion 
optimal pour chaque COV. 
I.4. Conclusion 
L’étude des résultats expérimentaux a permis de montrer les performances qu’offre le 
microréacteur catalytique pour l’oxydation de COV. Dans un premier temps, les composés sont 
dégradés seuls. Les alcools et les composés carbonylés étudiés (à savoir l’éthanol, le 1-propanol 
et l’isopropanol, ainsi que l’acétone, la méthyléthylcétone et l’acétate d’éthyle) sont tous oxydés 
à plus de 90 % au-delà de 450°C, bien que leurs T50 varient entre 90°C et 325°C. Par contre, que 
ce soit pour le n-hexane, le 1,4-dioxane ou le toluène, les taux de conversion ont tendance à se 
stabiliser entre 60 % et 80 % lorsque la température augmente au-delà de 300°C.  
A titre comparatif, des essais sur un microréacteur ne contenant pas de catalyseur ont ensuite 
été menés. Il apparaît que les performances du microréacteur catalytique sont meilleures que 
celles obtenues avec le microréacteur thermique. L’utilisation du catalyseur permet alors de 
limiter l’apport énergétique puisque les températures requises pour obtenir des performances 
identiques sont inférieures. 
L’oxydation catalytique de chaque COV est ensuite étudiée en considérant les différents 
produits retrouvés à l’issue de la réaction. Les sous-produits détectés par le chromatographe à 
la sortie du microréacteur ont été comparés aux intermédiaires réactionnels proposés par les 
mécanismes. Les principaux produits issus de l’oxydation des COV ont alors pu être 
caractérisés de manière qualitative. Il s’agit pour la plupart de composés comprenant un, deux 
ou trois atomes de carbone. Pour chaque COV, la température optimale d’utilisation du 
microréacteur a été proposée, prenant en compte le taux de conversion ainsi que la génération 
des sous-produits. Pour les alcools et les composés carbonylés, il convient d’utiliser le 
microréacteur à une température d’environ 500°C. Pour l’oxydation catalytique du n-hexane, 
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du 1,4-dioxane et du toluène, la température optimale est plutôt de l’ordre de 300°C : au-delà, 
le taux de conversion se stabilise alors que la formation de sous-produits augmente. 
Les performances du microréacteur étant établies pour l’oxydation catalytique d’un effluent 
contenant un seul COV, la dégradation de mélanges a ensuite été étudiée. En pratique, les 
effluents industriels contiennent la plupart du temps plusieurs composés à dégrader. Pour les 
trois cas étudiés, il apparaît que le microréacteur permet d’obtenir (à 500°C) des performances 
pour l’oxydation catalytique de mélanges qui sont du même ordre de grandeur que celles 
obtenues pour les composés seuls, que le mélange de COV dans l’effluent soit binaire ou plus 
complexe, équimolaire ou avec des concentrations variables. En ce qui concerne le mélange 
complexe, les taux de conversions sont en moyenne 10 % plus faibles lorsque les composés sont 
mélangés par rapport aux composés seuls, mais les concentrations sont différentes. Il apparaît 
par ailleurs que les performances du microréacteur sont légèrement meilleures si la 
concentration des COV dans l’effluent est plus faible. 
L’influence de la température a ainsi été étudiée en considérant le taux de conversion du COV 
et la sélectivité de la réaction d’oxydation, qui augmentent globalement avec la température. 
D’autres paramètres opératoires peuvent également intervenir dans les performances du 
microréacteur, en particulier le débit de l’effluent. L’étude de l’influence des paramètres 
opératoires sur les performances du microréacteur a ainsi été effectuée en considérant l’acétate 
d’éthyle ; les résultats sont présentés dans la partie suivante. 
II. Etude de l’oxydation catalytique de l’acétate d’éthyle 
L’acétate d’éthyle est le composé choisi pour étudier l’influence de différents paramètres 
opératoires sur les conversions et rendements obtenus à l’issue de l’oxydation catalytique dans 
le microréacteur étudié. Les résultats précédents ont montré que ce composé présente un des 
taux de conversion les plus faibles à des températures inférieures à 400°C, mais atteint un taux 
de conversion de près de 97 % à des températures plus élevées.  
Les différents paramètres étudiés sont la concentration du COV dans l’effluent à l’entrée du 
microréacteur, ainsi que le débit d’alimentation en introduisant le temps de séjour en relation 
avec la température. Enfin, les résultats d’un essai de longue durée sont présentés afin de 
mettre en évidence une éventuelle désactivation du catalyseur. 
II.1. Influence de la concentration 
Les résultats issus de l’étude de l’oxydation du mélange acétate d’éthyle / 1-propanol pour 
différentes concentrations du mélange binaire ont révélé que la quantité de COV dans l’effluent 
à traiter pouvait jouer un rôle dans le taux de conversion obtenu, bien qu’assez peu mis en 
évidence dans les cas traités (partie I.3.b de ce chapitre). L’étude de l’influence de la 
concentration de l’acétate d’éthyle a ainsi été menée pour une gamme de concentration plus 
étendue : six niveaux de concentrations allant de 250 ppm à 8000 ppm sont alors étudiés, pour 
un débit de 0,5 NL/min à l’entrée du microréacteur. La Figure 4.35 illustre les résultats obtenus 
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Figure 4.35 : évolution du taux de conversion de l’acétate d’éthyle pour six concentrations différentes en COV  
dans l’effluent à l’entrée du microréacteur (0,5 NL/min) 
 
L’influence de la concentration s’avère peu importante. En effet, alors que la concentration en 
acétate d’éthyle est multipliée par un facteur trente-deux (de 250 à 8000 ppm), les valeurs de la 
T50 n’augmentent que d’environ 60°C entre la concentration la plus faible et la plus élevée. Par 
contre, les taux de conversion maximaux obtenus vers 520°C sont du même ordre de grandeur, 
compris entre 95 % et 97 % (excepté pour la concentration de 8000 ppm - 91 % - mais pour 
laquelle la température maximale étudiée est inférieure d’environ 10°C). 
 
L’étude des produits issus de l’oxydation catalytique de l’acétate d’éthyle pour différentes 
concentrations à l’entrée du microréacteur indique que, si la conversion est peu affectée par 
une variation de concentration, celle-ci a une influence non négligeable sur les produits 
obtenus. Après avoir analysé les résultats obtenus pour les sous-produits (Figure 4.36 à  
Figure 4.39), le cas particulier du CO2 sera traité. 
 
 
Figure 4.36 : évolution de l’aire du pic de l’acétaldéhyde (tr=1,09 min),  
sous-produit issu de l’oxydation catalytique de l’acétate d’éthyle (six concentrations différentes - 0,5 NL/min) 
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Figure 4.37 : évolution de l’aire du pic du méthanol (tr=1,30 min),  




Figure 4.38 : évolution de l’aire du pic de l’éthanol (tr=1,55 min),  




Figure 4.39 : évolution de l’aire du pic de l’acide acétique (tr=2,72 min),  
sous- produit issu de l’oxydation catalytique de l’acétate d’éthyle (six concentrations différentes - 0,5 NL/min) 
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Quelle que soit la concentration étudiée, les principaux sous-produits sont identiques : 
acétaldéhyde, méthanol, éthanol et acide acétique. Le cas de ce dernier composé est 
particulier (Figure 4.39) : alors que sa présence est peu marquée à faible concentration, voire 
quasiment inexistante pour 250 ppm, les quantités maximales observées pour les 
concentrations de 1200 ppm, 5000 ppm et 8000 ppm sont proches, bien que décalées par 
rapport à la température du microréacteur. La courbe obtenue pour 2500 ppm présente par 
contre un pic trois fois plus intense autour de 380°C ; ces observations concernant la production 
d’acide acétique n’ont pas pu être expliquées. Pour les trois autres composés retrouvés à la 
sortie du microréacteur (Figure 4.36 à Figure 4.38), les quantités produites (exprimées en aires 
de pics) des trois autres composés augmentent avec la concentration en COV. Cependant, les 
quantités analysées ne sont pas toutes directement proportionnelles à la concentration en 
acétate d’éthyle. 
 
La Figure 4.40 représente les quantités de CO2 produites à l’issue de l’oxydation catalytique des 
effluents de différentes concentrations en acétate d’éthyle. Comme attendu, les quantités 
produites de CO2 augmentent avec la concentration en COV. Par ailleurs, la courbe 
correspondant à une concentration d’acétate d’éthyle de 1200 ppm présente deux points qui ne 
sont pas alignés avec les autres : ces valeurs ne peuvent être reliées ni expliquées ni par la 
production d’un sous-produit, ni par une variation du taux de conversion. 
 
 
Figure 4.40 : évolution de la quantité de CO2 produite à l’issue de l’oxydation catalytique de l’acétate d’éthyle  
(six concentrations différentes - 0,5 NL/min) 
 
 
Tableau 4.21 : résultats expérimentaux et théoriques obtenus à l’issue de l’oxydation catalytique  
de l’acétate d’éthyle (différents débits - 2500 ppm - 505/520°C) 
concentration initiale conversion maximale CO2 expérimental CO2 théorique sélectivité 
250 ppm 94,8 % 577 ppm 948 ppm 60,9 % 
500 ppm 94,7 % 1193 ppm 1893 ppm 63,0 % 
1200 ppm 97,4 % 3349 ppm 4674 ppm 71,7 % 
2500 ppm 96,8 % 6923 ppm 9676 ppm 71,5 % 
5000 ppm 94,9 % 13042 ppm 18982 ppm 68,7 % 
8000 ppm 90,9 % 18591 ppm 29082 ppm 63,9 % 
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Le Tableau 4.21 regroupe les taux de conversion maximaux atteints, pour les différentes 
concentrations en acétate d’éthyle dans l’effluent à l’entrée du microréacteur. Les quantités de 
CO2 produites sont également indiquées, ainsi que les productions théoriquement obtenues si 
l’oxydation était totale aux taux de conversion maximaux atteints. 
 
D’après l’analyse des résultats, la sélectivité en CO2 est plus importante lorsque les 
concentrations initiales sont de 1200 ppm ou 2500 ppm, mais la conversion l’est également. En 
calculant le rapport sélectivité/conversion pour chaque concentration, il apparaît qu’il varie de 
moins de 15 %. Ainsi, bien que l’influence de la concentration se répercute sur la T50 et sur les 
produits analysés à la sortie du microréacteur, ses performances sont comparables au-delà de 
500°C, quelle que soit la concentration en acétate d’éthyle dans l’effluent à dégrader.  
II.2. Influence du débit 
L’influence du débit de l’effluent à traiter dans le microréacteur est étudiée afin de déterminer 
l’impact engendré sur la dégradation du COV. Cinq débits ont été étudiés pour une 
concentration d’acétate d’éthyle de 2500 ppm à l’entrée, compris entre 0,3 NL/min et 
5,0 NL/min. Un facteur 19 est ainsi appliqué entre le débit le plus faible et celui le plus 
important (selon les valeurs exactes - Tableau 3.9). La Figure 4.41 présente les courbes des taux 




Figure 4.41 : évolution du taux de conversion de l’acétate d’éthyle pour cinq débits différents de l’effluent, 
à l’entrée du microréacteur (2500 ppm) 
 
La Figure 4.41 met en évidence l’influence du débit sur le taux de conversion obtenu du COV. 
Ainsi, si l’on compare les T50, il apparaît que plus le débit est élevé, plus la température requise 
pour obtenir 50 % de conversion est élevée. Le taux de conversion maximal obtenu à 500°C 
diffère également : effectivement, alors qu’un taux maximal de seulement 51 % est atteint 
lorsque le débit de l’effluent est de 5,0 NL/min, il dépasse 99 % pour un débit de 0,3 NL/min. 
Cela s’explique par la variation du temps de séjour : pour un débit plus faible, le temps de 
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séjour de l’effluent dans le microréacteur est suffisant pour conduire à une conversion totale de 
l’acétate d’éthyle. Le taux de conversion est donc plus élevé à une température donnée.  
Les produits issus de l’oxydation catalytique de l’acétate d’éthyle sont identiques quel que soit 
le débit de l’effluent à l’entrée du microréacteur. L’ensemble des graphiques représentant 
l’influence du débit sur la production des quatre principaux sous-produits sont présentés 
Figure 4.42 à Figure 4.45. D’après ces graphiques, il semblerait que la production des sous-
produits varie selon le débit de l’effluent.  
 
 
Figure 4.42 : évolution de l’aire du pic de l’acétaldéhyde (tr=1,09 min),  
sous-produit issu de l’oxydation catalytique de l’acétate d’éthyle (six débits différents - 2500 ppm) 
 
 
Figure 4.43 : évolution de l’aire du pic du méthanol (tr=1,30 min),  
sous-produit issu de l’oxydation catalytique de l’acétate d’éthyle (six débits différents - 2500 ppm) 
 
Dans le cas de l’acétaldéhyde (Figure 4.42), la production se stabilise au-delà de 400°C pour les 
débits de 0,3 NL/min et 0,5 NL/min, alors que pour les débits plus élevés la production ne cesse 
d’augmenter.  
En ce qui concerne le méthanol (Figure 4.43), la différence la plus remarquable concerne le 
débit le plus faible, puisqu’il semble y avoir production de ce composé aux faibles 
températures, alors qu’il apparaît vers 300°C pour des débits plus élevés. L’augmentation du 
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débit de l’effluent engendre le décalage des courbes vers des températures plus élevées, et la 
quantité maximale atteinte semble également être amplifiée. Les observations sont identiques 
pour l’éthanol (Figure 4.44) ; comme les deux pics présents aux faibles températures 
correspondent à ceux du méthanol, il semblerait qu’un faible débit limite l’oxydation de ces 
deux composés. Enfin, la répercussion de la variation de débit sur la production de l’acide 
acétique (Figure 4.45) est particulière, puisque l’aire maximale de son pic est multipliée par un 
facteur douze par rapport aux autres débits, lorsqu’il est de 0,5 NL/min. Ce résultat étant 




Figure 4.44 : évolution de l’aire du pic de l’éthanol (tr=1,55 min),  
sous-produit issu de l’oxydation catalytique de l’acétate d’éthyle (six débits différentes - 2500 ppm) 
 
 
Figure 4.45 : évolution de l’aire du pic de l’acide acétique (tr=2,72 min),  
sous-produit issu de l’oxydation catalytique de l’acétate d’éthyle (six débits différentes - 2500 ppm) 
 
L’augmentation du débit de l’effluent à l’entrée du microréacteur conditionne ainsi la 
production des sous-produits : alors que les quantités maximales observées sont globalement 
accrues, les températures requises sont également plus importantes. L’augmentation de 
l’ensemble des courbes vers des températures plus importantes s’explique par la diminution 
du temps de séjour : une température supérieure est nécessaire à l’obtention d’un même taux 
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de conversion, et ainsi à une production comparable. Par ailleurs, alors que les taux de 
conversion diminuent, l’accroissement des quantités de sous-produits indiquerait que la 
sélectivité en CO2 serait plus faible en augmentant le débit de l’effluent. La Figure 4.46 atteste 




Figure 4.46 : évolution de la quantité de CO2 produite à l’issue de l’oxydation catalytique  
de l’acétate d’éthyle (cinq débit différents - 2500 ppm) 
 
Le Tableau 4.22 regroupe les résultats obtenus pour les différents débits étudiés, avec une 
concentration d’acétate d’éthyle de 2500 ppm à l’entrée du microréacteur. Sont également 
indiqués le rapport ainsi que l’écart relatif entre les quantités de CO2 observées et celles 
théoriquement obtenues, pour les taux de conversion expérimentaux maximaux, si la réaction 
d’oxydation était totale. 
 
Tableau 4.22 : résultats expérimentaux et théoriques obtenus à l’issue de l’oxydation catalytique  
de l’acétate d’éthyle (différents débits - 2500 ppm - 500/515°C) 
débit de l’effluent conversion maximale CO2 expérimental CO2 théorique sélectivité 
5,0 NL/min 50,6 % 2786 ppm 5059 ppm 55,1 % 
3,0 NL/min 64,5 % 4004 ppm 6448 ppm 62,1 % 
1,0 NL/min 87,5 % 5859 ppm 8754 ppm 66,9 % 
0,5 NL/min 96,8 % 6923 ppm 9676 ppm 71,5 % 
0,3 NL/min 99,4 % 7893 ppm 9936 ppm 79,4 % 
 
Il apparaît que plus le débit est faible (donc plus le temps de séjour est élevé), plus la réaction 
d’oxydation est sélective en CO2. Cela est en adéquation avec les résultats précédents 
concernant les quantités de sous-produits observées à la sortie du microréacteur, qui diminuent 
avec le débit de l’effluent. 
Les résultats obtenus à l’issue de l’oxydation catalytique de l’acétate d’éthyle mettent en 
évidence la forte influence du débit, et donc du temps de séjour, sur les taux de conversion. La 
gamme de débit étudiée révèle que les temps de séjour correspondants peuvent ne pas être 
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suffisants pour une oxydation totale du COV. Ainsi, on observe une augmentation importante 
des températures requises pour convertir l’acétate d’éthyle. 
II.3. Influence de la température 
Les conditions opératoires de température du microréacteur jouent un rôle déterminant sur les 
taux de conversion du COV présent dans l’effluent. Pour un débit d’effluent donné, plus la 
température augmente, plus l’oxydation est importante. Les vitesses de réaction sont en effet 
favorisées par l’augmentation de la température, et la nature et les quantités de sous-produits 
observées peuvent être modifiées selon le niveau de température en favorisant certaines 
réactions parallèles. Par ailleurs, le débit réel qui traverse le microréacteur est modifié par la 
température. Déterminer l’influence de la température sur le débit réel de l’effluent est 
finalement nécessaire afin de caractériser l’influence du temps de séjour dans le microréacteur 
(partie II.4 de ce chapitre), ainsi que pour étudier la perte de charge de l’effluent (partie III de 
ce chapitre). 
 
En considérant alors que la loi des gaz parfaits est applicable, il est possible de déterminer le 
débit réel de l’effluent dans le microréacteur, selon l’équation des gaz parfaits ci-dessous. La 
pression dans le microréacteur n’étant pas mesurée, elle est supposée comme étant égale à la 
pression atmosphérique. Le microréacteur est supposé isotherme. Par ailleurs, en première 
approximation, le coefficient de dilatation chimique peut être considéré comme nul. En effet, 
malgré une variation évidente du débit molaire en rapport avec les réactions mises en jeu, la 
faible fraction molaire du COV dans l’effluent (2500 ppm est équivalent à une fraction molaire 
de 0,0025) conduit à une faible modification de ce débit. 
 
P.Qv = Qn.R.T  
 
avec  P : pression du gaz (Pa) 
 Qv : débit volumique du gaz (m3/s) 
 Qn : débit molaire du gaz (mol/s), constant quelles que soient les conditions (P,T) 
 R : constante des gaz parfaits = 8,314 J/mol/K 
 T : température du gaz (K) 
 
d’où      (Préelle .Qréel) / (R.Tréelle) = (P.Qmesuré) / (R.T)      
 
soit     Qréel = (Qmesuré .Tréelle) / T 
 
avec Préelle : pression réelle de l’effluent, supposée égale à la pression atmosphérique (1 atm) 
 P : pression normale (1 atm) 
Qréel : débit volumique réel de l’effluent (L/min) 
 Qmesuré : débit volumique de l’effluent dans les conditions normales (NL/min) 
 Tréelle : température de l’effluent (K) 
 T : température normale (273,15 K) 
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Figure 4.47 : influence de la température sur le débit réel de l’effluent à l’entrée du microréacteur,  
pour cinq débits mesurés (évolution théorique) 
 
La Figure 4.47 présente l’évolution des débits réels de l’effluent pour les cinq débits normalisés 
étudiés. Il apparaît que le débit réel augmente avec la température. Bien qu’il y ait un facteur 15 
entre les coefficients directeurs des droites correspondant au débit le plus faible et au plus 
élevé, il faut noter que le rapport entre le débit réel à 500°C et celui à 50°C est identique pour 
tous les débits étudiés. Comme le débit influe sur le temps de séjour de l’effluent, il faut alors 
considérer que le temps de séjour varie avec la température lorsqu’on observe les courbes du 
taux de conversion des COV en fonction de la température. 
II.4. Influence du temps de séjour 
L’intérêt de cette étude est de mettre en évidence le fait que la température n’est pas le seul 
paramètre influent sur les performances du microréacteur ; il faut effectivement considérer le 
temps de séjour des molécules dans le microréacteur, qui équivaut au temps moyen nécessaire 
à une molécule de l’effluent pour traverser le microréacteur. Le temps de séjour (τ) correspond 
au temps de passage ; il est ainsi défini par le rapport du volume de gaz dans les microcanaux 
(soit 195 mm3 pour 1296 microcanaux de géométrie 50 x 100 µm) par le débit réel de l’effluent 
gazeux qui traverse le microréacteur ; il dépend ainsi indirectement de la température. 
 
τ = Vmicrocanaux / Qréel 
 
Le temps de séjour évolue donc dans le sens inverse du débit réel de l’effluent. La Figure 4.48 
indique les valeurs des temps de séjour pour les cinq débits normalisés étudiés, en fonction de 
la température de l’effluent. 
De la même manière que sur la Figure 4.47, les rapports entre le temps de séjour à 500°C et 
celui à 50°C est identique sur la Figure 4.48, quel que soit le débit. Par ailleurs, lorsque la 
température augmente à un débit donné, la conversion augmente alors que le temps de séjour 
diminue. Il faut ainsi que le débit d’utilisation du microréacteur soit bien adapté, de manière à 




Figure 4.48 : influence de la température sur le temps de séjour dans les microcanaux,  
pour cinq débits normalisés différents (évolution théorique) 
 
Enfin, toujours d’après la Figure 4.48, un même temps de séjour peut être obtenu pour 
différentes conditions opératoires (débit ; température). Afin de s’affranchir de l’influence du 
temps de séjour, une série d’expériences a donc été effectuée en conservant un temps de séjour 
constant dans les microcanaux, en modifiant pour chaque température le débit d’air et le débit 
initial d’alimentation du COV de manière à maintenir la concentration constante dans 
l’effluent. La Figure 4.49 et la Figure 4.50 indiquent les courbes du taux de conversion et de 




Figure 4.49 : évolution du taux de conversion pour un essai à temps de séjour constant  
et pour un essai à débit constant (acétate d’éthyle - 2500 ppm) 
 
Le temps de séjour pour l’essai à débit constant varie entre 16,2 ms à 100°C et 7,8 ms à 500°C. 
Selon la Figure 4.48, le temps de séjour où se coupent les courbes est inférieur à 11 ms pour un 
débit de 0,5 NL/min, alors que les courbes de la Figure 4.49 et de la Figure 4.50 devraient se 
couper théoriquement à cette valeur (265°C). 
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Figure 4.50 : évolution de la production de CO2 pour un essai à temps de séjour constant  
et pour un essai à débit constant (acétate d’éthyle - 2500 ppm) 
 
Par ailleurs, dans la zone comprise entre 200°C et environ 330°C, le temps de séjour 
correspondant à l’essai à débit constant est supérieur à 11 ms, et il est inférieur à cette valeur 
dans la zone au-delà de 330°C ; la valeur du taux de conversion devrait ainsi être tout d’abord 
supérieure puis inférieure à celle obtenue à l’issue de l’essai à temps de séjour constant, alors 
que la tendance inverse est observée. La même tendance est observée pour la production de 
CO2, en accord avec les taux de conversion obtenus. 
L’étude concernant l’influence du temps de séjour serait ainsi à approfondir, car les résultats 
obtenus sont incohérents et n’ont pu être expliqués. Cependant, il apparaît que l’influence du 
temps de séjour sur le débit est peu importante, la variation de température influe donc surtout 
sur la cinétique de la réaction. 
II.5. Etude de la durée de vie du catalyseur 
La durée de vie du catalyseur est étudiée afin de déterminer si le catalyseur se désactive au 
cours d’une utilisation prolongée. 
L’ensemble des expériences présentées précédemment a été réalisé sur le même microréacteur, 
soit une durée d’utilisation qui peut être évaluée à environ 580 heures. Aucune désactivation 
du catalyseur n’a été remarquée. Mais, pendant une manipulation, la température du 
microréacteur est progressivement augmentée d’environ 80°C à 520°C, puis le système de 
chauffage est éteint jusqu’à l’essai suivant, le microréacteur est alors refroidi à température 
ambiante. Ces conditions d’utilisation peuvent éventuellement permettre la désorption des 
molécules restantes sur les atomes de platine, ainsi que la réorganisation des couches 
électroniques du catalyseur. Une auto-régénération du catalyseur est ainsi supposée. [Stolte et 
al., 2011] observent également une réactivation du platine dans un microréacteur où la 
température surfacique subit des pulsations (énergie thermique pulsée par effet Joule puis 
refroidissement rapide par conduction), bien qu’ils n’expliquent pas encore précisément le 
phénomène. En considérant une échelle de temps différente (une pulsation correspondant à un 
essai sur le microréacteur), leur système peut ainsi être apparenté à celui présenté ici. 
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Une étude de la durée de vie du catalyseur a donc été menée sur cent heures, afin de connaître 
les capacités du microréacteur dans des conditions opératoires constantes (débit, température, 
concentration du COV). Un nouveau microréacteur a été mis en place en vue de cette étude 
(partie II.2 du chapitre 3). Le COV utilisé est l’acétate d’éthyle avec une concentration de 
2500 ppm à l’entrée du microréacteur ; la température est de 450°C et le débit d’air est de 
0,3 NL/min (ce microréacteur comprenant six plaques microgravées au lieu de douze pour le 
microréacteur d’étude, le débit dans chaque microcanal est ainsi similaire à celui utilisé pour 
les essais de dégradation des COV). De telles conditions opératoires permettent d’obtenir, 
d’après les résultats précédents dans le microréacteur d’étude, un taux de conversion de 90 % 
avec une production de 5300 ppm de CO2.  
 
L’analyse de l’effluent à la sortie du microréacteur au cours du temps a permis de mettre en 
évidence l’évolution de la conversion de l’acétate d’éthyle (Figure 4.51) et de la production de 
CO2 (Figure 4.52). Des fluctuations apparaissent, que ce soit en ce qui concerne le taux de 
conversion du COV ou la production de CO2. En comparant les courbes, il apparaît que les 
variations se font aux mêmes moments ; elles sont dues à une dérive de l’appareil lors des 
redémarrages du chromatographe. L’Annexe 14 présente par ailleurs les données acquises par 
l’enregistreur pendant l’essai. 
 
  
Figure 4.51 : évolution du taux de conversion de l’acétate d’éthyle pendant l’essai prolongé  
(2500 ppm - 0,3 NL/min - 100h) 
 
Le taux de conversion moyen obtenu est de 82,2 %, avec un écart-type de 4,9 %. La quantité 
moyenne de CO2 produit est d’environ 3700 ppm. Ainsi, les performances du microréacteur 
utilisé pour l’essai en continu sont inférieures à celles du microréacteur d’étude. Mais comme 
l’étape d’activation du catalyseur avec un balayage à l’hélium n’a pas pu être effectuée, il est 
envisageable que le platine ne soit pas totalement activé. La courbe du taux de conversion 
semble effectivement légèrement augmenter au cours de l’essai, ce qui indiquerait que les 





Figure 4.52 : évolution de la production de CO2 pendant l’essai prolongé  
(2500 ppm - 0,3 NL/min - 100h) 
 
L’étude de la durée de vie du catalyseur montre cependant que la conversion de l’acétate 
d’éthyle reste du même ordre de grandeur lorsque l’utilisation du microréacteur est prolongée. 
Le platine n’est alors pas désactivé, ce qui permet d’envisager l’application du microréacteur à 
des fins industrielles, en limitant le problème de régénération ou de changement du catalyseur. 
II.6. Conclusion 
Il a ainsi été montré que les différents paramètres étudiés peuvent influer sur les performances 
du microréacteur catalytique dans le cas de l’oxydation de l’acétate d’éthyle. Dans un premier 
temps, les essais où la concentration du COV a été variée entre 250 ppm et 8000 ppm montrent 
que les T50 augmentent avec la concentration, bien que les taux de conversion à 500°C soient 
tous compris entre 95 % et 97 %. De plus, le rapport du taux de conversion par la sélectivité 
reste sensiblement similaire à 500°C, cette température étant la température optimale pour 
limiter la production de sous-produits (partie I.2.a de ce chapitre). Ainsi, la concentration en 
acétate d’éthyle (dans la gamme étudiée) ne modifie pas les performances du microréacteur à 
sa température optimale d’utilisation. 
Par ailleurs, l’accroissement de la température a pour conséquence l’augmentation du débit 
réel de l’effluent, et la diminution de son temps de séjour dans le microréacteur, tout en 
améliorant le taux de conversion pour un débit mesuré constant. Son rôle est ainsi complexe, et 
il convient de la choisir en considérant un débit donné de l’effluent. 
Une baisse du débit de l’effluent permet enfin d’améliorer le taux de conversion ainsi que la 
sélectivité en CO2 : lorsque le débit diminue de 5,0 NL/min à 0,3 NL/min, la sélectivité en CO2 
est améliorée de 24 % à 500°C, alors que la conversion passe de 51 % à 99 % dans ces mêmes 
conditions. Le taux de conversion du COV est ainsi largement affecté par le débit 
d’alimentation et donc par le temps de séjour de l’effluent dans le microréacteur. Le débit peut 
alors être augmenté dans la mesure où le temps de séjour induit, dans les conditions de 
température du microréacteur, est suffisant pour atteindre l’objectif visé de la conversion. 
Cependant, les écoulements, et en particulier les pertes de charge, peuvent être largement 
modifiés si le débit est augmenté. De plus, la perte de charge peut être limitante pour certains 
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procédés catalytiques. Dans la suite de ce chapitre, une étude des pertes de charge est ainsi 
menée. 
III. Etude de la perte de charge dans le microréacteur 
Un capteur de pression différentielle permet de mesurer la perte de pression induite par le 
microréacteur (parties II.1 et II.1.c du chapitre 3). Une étude a ainsi été menée afin de 
déterminer l’influence de divers paramètres sur la perte de charge : la présence du catalyseur et 
celle d’un COV dans l’effluent ont tout d’abord été étudiées. Les calculs théoriques permettant 
de déterminer la perte de charge ont ensuite été effectués, afin de les comparer avec les 
résultats expérimentaux. Enfin, l’influence du débit et de la température de l’effluent est 
discutée. 
III.1.Influence de la présence du catalyseur 
Cette étude est menée afin de mettre en évidence l’influence du catalyseur sur la perte de 
charge dans le microréacteur. Une comparaison est ainsi effectuée entre les pertes de charge 
observées dans le microréacteur thermique et celles dues au microréacteur catalytique. La 
Figure 4.53 montre tout d’abord les résultats obtenus lors des essais effectués avec le 
microréacteur sans platine. 
 
 
Figure 4.53 : influence de la présence d’un COV sur la perte de charge dans le microréacteur thermique  
(différents COV étudiés - 2500 ppm - 0,5 NL/min) 
 
La Figure 4.53 indique que la perte de charge de l’effluent varie de moins de 5 % selon le COV 
présent, à température égale. La présence d’un COV semble ainsi très peu modifier la perte de 
charge dans le microréacteur, lorsque l’oxydation est du type thermique. 
 
Les pertes de charge ont alors été comparées avec celles obtenues dans le microréacteur 
catalytique, pour chaque COV. L’ensemble des courbes est présenté dans l’Annexe 15, la  




Figure 4.54 : influence de la présence du catalyseur lors de l’oxydation de l’éthanol  
(2500 ppm - 0,5 NL/min) 
 
Il apparaît alors que les valeurs obtenues lorsqu’il y a une réaction catalytique sont plus 
importantes qu’à l’issue de l’oxydation thermique, bien que les courbes aient des allures 
similaires. Effectivement, quel que soit le cas étudié, la perte de charge augmente avec la 
température pour se stabiliser ensuite vers 400°C, avant de redescendre légèrement.  
Alors que l’évolution de la perte de charge en fonction de la température est étudiée plus loin, 
la partie suivante traite tout d’abord de l’influence de la présence d’un COV sur la perte de 
charge mesurée dans le microréacteur catalytique. 
III.2. Influence de la présence d’un COV 
III.2.a. Nature et concentration du COV 
La présence de COV ne semble pas intervenir dans la perte de charge mesurée pour le 
microréacteur thermique. Cependant, un écart plus important est observé pour les valeurs 
obtenues dans le microréacteur catalytique. La Figure 4.55 regroupe les résultats alors obtenus 
pour les différents COV étudiés, ainsi que pour de l’air synthétique seul. 
 
 
Figure 4.55 : influence de la présence d’un COV sur la perte de charge dans le microréacteur catalytique  
(différents COV étudiés et air seul - 2500 ppm - 0,5 NL/min) 
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D’après les courbes obtenues, la présence d’un COV augmente jusqu’à 15 % (acétone - 420°C) la 
perte de charge dans le microréacteur par rapport à de l’air seul. L’ordre des composés sur la 
Figure 4.55 ne correspond pas à l’ordre d’oxydation des composés dans le microréacteur 
(Tableau 4.1), mais il peut éventuellement être mis en relation avec la viscosité ou la masse 
volumique de l’effluent contenant le COV. En effet, selon la loi de Darcy, énoncée dans la 




Figure 4.56 : influence de la concentration du COV sur la perte de charge dans le microréacteur catalytique  
(acétate d’éthyle - différentes concentrations - 0,5 NL/min) 
 
D’après la Figure 4.56, qui représente l’influence de la concentration du COV présent dans 
l’effluent dont on mesure la perte de charge, la concentration en COV n’intervient que très peu 
dans la perte de charge de l’effluent. Cela confirme que la réactivité des composés n’est pas le 
paramètre qui conditionne la différence de pression observée entre l’entrée et la sortie du 
microréacteur catalytique, car la T50 varie en fonction de la concentration d’acétate d’éthyle 
(Figure 4.35).  
Les principaux paramètres physico-chimiques de l’effluent sont alors étudiés pour expliquer 
les différences de pertes de charge observées pour les effluents contenant un COV ; la partie 
suivante traite, en premier lieu, de la viscosité du gaz. 
III.2.b. Viscosité de l’effluent 
La viscosité de l’effluent influe sur la perte de charge, et elle augmente avec la température. Par 
ailleurs, même si l’effluent est principalement constitué d’air (moins de 1 % de COV), il est 
possible que, dans certaines conditions, la présence du COV soit responsable d’une variation 
de la viscosité.  
L’effluent est composé d’un mélange gazeux d’air et de COV ; l’air synthétique utilisé contient 
80 % d’azote et 20 % d’oxygène. Ainsi, pour déterminer la viscosité de l’effluent à l’entrée du 
microréacteur, il faut considérer un mélange d’azote, d’oxygène et de COV.  
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Une corrélation pour calculer la viscosité d’un mélange gazeux (μ mélange) est proposée par 
[Poling et al., 2007] : 
 
μ mélange = ∑ xi μi (xi + ∑ Фij xj)-1        où       Фij =  
 
avec μi et μj : viscosité dynamique des composants i et j du mélange (Pa.s) 
 xi et xj : fraction molaire des composants i et j du mélange (-) 
 Фij : loi de composition du mélange (-) 
n : nombre de composants du mélange (-) 
 Mi et Mj : masse moléculaire des composants i et j du mélange (g/mol) 
 
Pour calculer la viscosité d’un mélange gazeux, il faut ainsi tout d’abord déterminer la viscosité 
de chaque composant du mélange. La corrélation ci-dessous est proposée par [Le Neindre, 
1988] afin de déterminer la viscosité d’un composé seul sous forme gazeuse : 
 
μ = A + (B.Tr) + (C.Tr2) + (D.Tr3)   où   Tr = T / Tc 
 
avec μ : viscosité dynamique du composé seul (Pa.s) 
 A, B, C et D : coefficients propres à chaque composé (Pa.s) 
 Tr : température réduite (K/K) 
 T : température absolue (K) 
 Tc : température critique (K) 
 
Les coefficients ainsi que les températures critiques et les domaines d’application de la formule 
sont regroupés dans le Tableau 4.23. Les données ont pu être collectées pour l’oxygène, l’azote, 
l’acétone, le toluène, l’éthanol et le n-hexane ; les calculs pour les autres COV étudiés jusqu’ici 
n’ont pas pu être effectués, mais la comparaison de certains d’entre eux peut suffire à connaître 
l’influence de la viscosité de l’effluent sur sa perte de charge. 
 
Tableau 4.23 : valeurs utilisées pour calculer la viscosité dynamique, selon [Le Neindre, 1988] 
 dioxygène diazote acétone toluène éthanol n-hexane 
coefficient A -1,06608.10-7 2,19783.10-6 2,01779.10-6 -8,97035.10-7 6,15812.10-8 -4,95680.10-7 
coefficient B 1,28705.10-5 7,13112.10-6 8,10414.10-6 1,69788.10-5 1,65509.10-5 1,26153.10-5 
coefficient C -1,24438.10-6 -3,57630.10-7 2,82655.10-6 -2,40770.10-6 -1,66305.10-6 -1,14436.10-6 
coefficient D 6,05452.10-8 8,74396.10-9 0 0 0 0 
température critique (K) 154,58 126,24 508,10 591,70 516,20 508,85 
domaine de validité (K) 110 à 1300 80 à 1300 250 à 650 330 à 550 270 à 600 250 à 900 
 
La viscosité de l’air a tout d’abord été calculée (mélange dioxygène/diazote : 20/80), puis, en 
supposant une concentration en COV de 2500 ppm dans l’air (soit 0,25 %), la viscosité des 
effluents contenant les différents COV a été déterminée selon la formule proposée par [Poling 
et al., 2007] (Figure 4.57). 
i = 1 
n 
i = 1 
j ≠ 1 
n *1 + (μi / μj)1/2 (Mj / Mi)1/4]2 
[8 (1 + (Mi / Mj))]1/2 
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Figure 4.57 : évolution de la viscosité dynamique des mélanges gazeux, en fonction de la température,  
selon [Poling et al., 2007] (pression atmosphérique - 2500 ppm) 
 
D’après la Figure 4.57, la présence d’un COV en faible quantité ne modifie pas 
significativement la viscosité de l’effluent, bien qu’elle augmente avec la température. 
Cependant, la polarité des COV n’a pas été considérée dans le calcul ; une seconde méthode a 
alors été utilisée pour prendre en compte ce paramètre. Selon [Brokaw, 1969] et [Brokaw, 1970], 
la loi de composition du mélange (Фij) peut être exprimée en intégrant la polarité des 
composants, selon les formules ci-dessous. Les résultats obtenus par cette méthode sont 
présentés sur la Figure 4.58. 
 
Фij = Sij Aij (μi / μj)1/2 
 
où     Aij = mij (Mj / Mi)1/2   1 +         avec  mij =  
 
 
et Sij = Sji =      avec δ =       ≈ 1,94.10-3   
 
avec μi et μj : viscosité dynamique des composants i et j du mélange (Pa.s) 
 Mi et Mj : masse molaire des composants i et j du mélange (g/mol) 




* : température réduite des composants i et j (-) avec T*= T / [1,18.Tb.(1 + 1,3 σ2)] 
 δ, δi et δj : paramètre de la polarité des composants i et j du mélange (-) 
 η : moment dipolaire du composant (1 D = 3,33564.10-30 C.m) [Nelson et al., 1967] 
 ε : énergie caractéristique du potentiel intermoléculaire (erg = 10-7 J) 
 σ : diamètre de collision intermoléculaire (Å) 
 Tb : température d’ébullition du composant considéré (K) 
 Vb : volume molaire au point d’ébullition (cm3/mol), avec Vb = M / ρb 
 ρb : masse volumique au point d’ébullition (g/cm3) 
 
(Mi / Mj) - (Mi / Mj)0,45 
2 [1 + (Mi / Mj)] + [1 + (Mi / Mj)0,45] mij (1 + mij)-1 
4 Mi Mj 
(Mi + Mj)2 
1/2 
1 + (Ti / Tj
*)0,5 - (δi δj /4) 
(1 + Ti
* + δi2 /4)0,5 (1 + Tj







Figure 4.58 : évolution de la viscosité dynamique des mélanges gazeux, en fonction de la température,  
selon [Brokaw, 1969] et [Brokaw, 1970] (pression atmosphérique - 2500 ppm) 
 
Même en considérant la polarité des COV, l’écart entre les courbes de viscosité des effluents 
contenant un COV et celle de l’air seul est de 0,7 % au maximum, à 500°C (Figure 4.58). De 
plus, l’ordre des viscosités ne correspond pas à celui observé sur la Figure 4.55. Ainsi, la 
présence de COV ne semble diminuer que de très peu la valeur de la viscosité de l’effluent, elle 
peut donc être assimilée à la viscosité de l’air synthétique seul. De ce fait, la viscosité de 
l’effluent ne semble pas être le paramètre qui conditionne les différences de pertes de charge 
entre les effluents, bien que son rôle intervienne lors des changements de température. 
III.2.c. Masse volumique de l’effluent 
La masse volumique de l’effluent étant le second paramètre physico-chimique intervenant dans 
la perte de charge, elle est alors étudiée ici afin de déterminer si son rôle est plus important que 
celui de la viscosité. En considérant que l’effluent est un gaz parfait constitué d’un mélange 
d’air synthétique et de COV, la masse molaire des mélanges gazeux est calculée selon la 
relation suivante : 
 
ρmélange = ∑ ρi xi 
 
avec ρi : masse volumique du composant i (kg/m3) 
 xi : fraction volumique du composant i dans le mélange (-) 
 n : nombre de composants du mélange (-) 
 
Il est ainsi nécessaire de déterminer tout d’abord la masse volumique de chaque composant du 
mélange. La loi des gaz parfaits, énoncée ci-dessous, est ainsi utilisée afin de déterminer la 
masse volumique de chaque composé sous forme gazeuse en fonction de la température, pour 
une pression constante. 
 
P.V = n.R.T     soit     n / V = P / (R.T)     or     (n.M) / V = m / V = ρgaz     d’où     ρgaz = (M.P) / (R.T) 
 
i = 1 
n 
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avec P : pression du gaz considéré (Pa) 
 V : volume du gaz considéré (m3) 
 n : nombre de moles du gaz considéré (mol) 
 R : constante des gaz parfaits (8,314 J/mol/K) 
 T : température du gaz considéré (K) 
 M : masse molaire du composant (g/mol) 
 ρgaz : masse volumique du gaz considéré (kg/m3) 
 
Ces relations ont ainsi été utilisées afin de déterminer la masse volumique de l’air synthétique 
puis celle des différents effluents en fonction de la température, en considérant une pression 
atmosphérique constante dans le microréacteur. L’hypothèse d’un gaz parfait est également 
posée, et les COV considérés sont les mêmes que ceux dont la viscosité a été étudiée. La Figure 
4.59 présente les résultats obtenus. 
 
 
Figure 4.59 : évolution de la masse volumique des mélanges gazeux, en fonction de la température  
(pression atmosphérique - 2500 ppm) 
 
De la même manière que pour les courbes concernant la viscosité des mélanges, les courbes 
sont quasiment confondues quelle que soit la composition de l’effluent. La faible concentration 
en COV semble avoir très peu d’impact sur la masse volumique de l’effluent puisqu’un écart 
maximal de 0,5 % est observé entre les courbes, celle de l’air seul étant la plus basse. L’ordre 
des composés de la Figure 4.59 ne correspond pas à celui de la Figure 4.55. 
 
Ainsi, que ce soit en considérant la viscosité ou la masse volumique de l’effluent, celui-ci peut 
être assimilé à de l’air synthétique seul, quel que soit le COV présent dans le mélange. L’étude 
de ces deux paramètres physico-chimiques n’a donc pas permis d’expliquer l’influence de la 
présence d’un COV sur la perte de charge mesurée dans le microréacteur, l’étude serait ainsi à 
compléter. 
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III.3. Calcul théorique des pertes de charge 
Le calcul des pertes de charge est effectué afin d’expliquer l’évolution de la perte de charge en 
fonction de la température, en particulier pour le microréacteur de géométrie 50 x 100 µm dont 
les résultats présentent une courbe particulière. Effectivement, alors que des allures linéaires 
ont été obtenues lors de travaux précédents pour les dimensions 100 x 200 µm et 200 x 500 µm, 
une courbe à l’allure polynomiale est observée pour la plus petite géométrie (Figure 4.60). Cette 
évolution en fonction de la température a été observée pour tous les essais effectués sur le 
microréacteur 50 x 100 µm (Figure 4.53 à Figure 4.56). 
 
 
Figure 4.60 : comparaison des pertes de charge expérimentales selon les dimensions des microcanaux 
(0,5 NL/min) 
 
La perte de charge dans le microréacteur est mesurée à l’aide d’un capteur de pression 
différentielle, les deux prises de mesure étant situées sur des canalisations en amont et en aval 
du microréacteur. Ainsi, la perte de charge mesurée par le capteur correspond au cumul de 
diverses pertes de charge : 
- les pertes causées par les canalisations entre le capteur et le microréacteur, 
- les pertes dues au passage de l’effluent dans le châssis du microréacteur, 
- les pertes engendrées par les microcanaux (différentes géométries). 
Les pertes de charge sont ainsi calculées dans chaque partie de l’installation pour être 
finalement comparées à celles déterminées expérimentalement. 
III.3.a. Pertes de charge dans les canalisations 
Les prises de mesure du capteur de pression différentielle sont situées sur des canalisations à 
l’extérieur du microréacteur, il est ainsi nécessaire de les considérer dans le calcul de la perte de 
charge. Elles sont indépendantes de la géométrie du microréacteur. La Figure 4.61 représente 
les différentes canalisations et accidents à prendre alors en compte. 
Sur la Figure 4.61, les lettres se rapportent aux différentes pertes de charge singulières (dues 
aux accidents), elles sont listées ci-après. La température de l’effluent dans les canalisations qui 
précèdent le microréacteur (de « a » à « f ») est considérée comme étant égale à celle de 
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l’effluent à l’entrée du microréacteur, soit celle de l’évaporateur (200°C). Dans les canalisations 
à la sortie du microréacteur (de « g » à « l »), la température de l’effluent est également 
supposée constante, cette fois égale à la valeur de la température du microréacteur. Ainsi, les 
débits de l’effluent sont différents dans les deux sections, sachant que la prise de mesure du 
débit est effectuée à l’entrée du microréacteur.  
 
 
Figure 4.61 : schéma des canalisations et accidents entre le microréacteur  
et les prises de pression du capteur différentiel 
 
Les différents accidents sont répertoriés ci-dessous ; les coefficients K sont également indiqués 
pour chaque cas : 
 
- a : sortie d’une jonction en « T » K = 1 
- b : rétrécissement de 4 mm à 1,75 mm K = f (Re) 
- c : coude à 90° avec grand rayon K = 0,75 
- d : élargissement de 1,75 mm à 4 mm K = 0,65 
- e : coude à 90° avec petit rayon K = 1,3 
- f : élargissement de 4 mm à 6 mm K = 2,0 
- g : rétrécissement de 6 mm à 4 mm K = f (Re) 
- h : coude serré à 90° avec petit rayon K = 1,3 
- i : rétrécissement de 4 mm à 1,75 mm K = f (Re) 
- j : coude à 90° avec grand rayon K = 0,75 
- k : coude à 90° avec grand rayon K = 0,75 
- l : vanne ¼ de tour K = 0,50 
 
Les valeurs des coefficients K indiqués ci-dessus sont déterminées selon [CRANE, 1988] pour 
les jonctions et les coudes, ou en effectuant l’un des calculs suivants, les sections (S) étant 
relatives aux canalisations concernées : 
 - pour un rétrécissement : K = 1,2 + 38 / Re   [Blevins, 1992] 
 - pour un élargissement : K = 2 (1 - S1 / S2)      [Perry et Green, 1997] 
 - pour la vanne ¼ de tour : K = 2,1478.109 x S4 / 0,22      [CRANE, 1988] 
 
Les canalisations en amont et en aval du microréacteur ont des diamètres intérieurs variables, 
notés « grand diamètre » (4,00 mm) et « petit diamètre » (1,75 mm). Les canalisations sont 
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toutes cylindriques et en acier inoxydable. Le Tableau 4.24 récapitule les données concernant 
les différentes canalisations à considérer pour calculer la perte de charge qu’elles engendrent. 
 
Tableau 4.24 : données concernant les accidents à considérer pour chaque canalisation 
 température canalisation accidents longueur droite (m) 
en amont du microréacteur 200°C 
grand diamètre a, e et f 0,05 
petit diamètre b, c et d 0,11 
en aval du microréacteur variable 
grand diamètre g et h 0,105 
petit diamètre i, j, k et l 0,11 
 
La perte de charge totale engendrée par les différentes canalisations et accidents en amont et en 
aval du microréacteur est égale à la somme des pertes de charges par frottement de chaque 
section de canalisation calculées selon la loi de Darcy. Ces pertes de charge sont représentées en 
fonction de la température, pour différents débits normalisés (Figure 4.62). 
 
 
Figure 4.62 : évolution des pertes de charge engendrées par les canalisations  
(en amont et en aval du microréacteur) 
 
En augmentant la température de 50°C à 500°C, les pertes de charge augmentent entre 89 % 
(2,0 NL /min) et 165 % (0,3 NL/min), selon le débit. De plus, alors que le débit est multiplié par 
un facteur 7, la perte de charge l’est par un facteur 1000 à 500°C (facteur 1442 à 50°C).  
III.3.b. Pertes de charge dans le châssis du microréacteur 
Le châssis du microréacteur, dans lequel sont insérées les plaques microstructurées, est une 
pièce d’acier inoxydable dont la géométrie engendre des pertes de charge au passage de 
l’effluent. La Figure 4.63 présente une vue en coupe du châssis du microréacteur, avec les 
différentes sections de passage et les accidents (dimensions indiquées en millimètres). 
Les lettres se rapportent aux différentes sections et aux accidents à considérer afin d’évaluer la 
perte de charge dans le châssis de microréacteur (voir la liste sous la Figure 4.63). Sur ce 
schéma, l’effluent circule de la gauche vers la droite. L’ensemble des caractéristiques, 
présentées ci-après, est à considérer pour l’estimation de la perte de charge, sachant que la 
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température de l’effluent pour les parties « a » à « e » est considérée comme étant égale à 200°C, 
et variable selon la température du microréacteur pour les parties « f » à « m ». Effectivement, 
l’effluent arrivant à l’entrée du microréacteur est à la température de l’évaporateur, soit 200°C ; 
la surface spécifique des microcanaux étant très élevée, il est considéré que la température de 
l’effluent atteint très rapidement une valeur proche de la température du microréacteur 
lorsqu’il traverse les microcanaux, puis qu’il est maintenu à la température en sortant du 
microréacteur, celui-ci étant en condition isotherme. 
 
 
Figure 4.63 : vue en coupe du châssis du microréacteur 
  
- a : canalisation cylindrique de longueur 20 mm et diamètre 6 mm 
- b : élargissement à 53°, de 6 mm à 25 mm 
- c : élargissement brusque de 25 mm à 29 mm 
- d : canalisation rectangulaire de longueur 5 mm, largeur 29 mm et hauteur 11,43 mm 
- e : entrée dans les microcanaux 
- f : sortie des microcanaux 
- g : canalisation rectangulaire de longueur 3 mm, largeur 27 mm et hauteur 11,43 mm 
- h : rétrécissement brusque de 27 mm à trois canalisations de diamètre 6 mm 
- i : trois canalisations cylindriques de longueur 23 mm et diamètre 6 mm 
- j : élargissement brusque des canalisations de diamètre 6 mm à 29 mm 
- k : canalisation rectangulaire de longueur 4 mm, largeur 29 mm et hauteur 11,43 mm 
- l : rétrécissement brusque de 29 mm à 6 mm 
- m : canalisation cylindrique de longueur 20 mm et diamètre 6 mm 
 
La détermination des coefficients K relatifs à ces différents accidents nécessite l’utilisation de 
méthodes adaptées à chaque cas. Pour les élargissements classiques entre deux sections 
(accidents « c » et « j »), les valeurs des coefficients K sont calculées selon la méthode proposée 
par [Blevins, 1992] et [Perry et Green, 1997], en utilisant la relation ci-dessous, basée sur les 
sections des deux canalisations (avec S1 < S2). Le calcul de la perte de charge s’effectue en 
utilisant la vitesse relative à l’effluent dans la canalisation avant l’élargissement. 
 
K = 2.(1 - S1 / S2)2 
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Concernant les rétrécissements entre deux canalisations (accidents « h » et « l »), [Blevins, 1992] 
propose une formule considérant le nombre de Reynolds relatif à l’effluent dans la canalisation 
la plus petite. Le calcul de la perte de charge s’effectue en utilisant la vitesse relative à l’effluent 
dans la canalisation après le rétrécissement. 
 
K = 1,2 + 38 / Re 
 
Pour un élargissement défini par un angle (accident « b »), [Perry et Green, 1997] remarquent 
que, dans le cas où l’angle n’est pas compris entre 35° et 45°, les pertes de charge sont 
considérées comme étant égales à celles obtenues pour un élargissement brusque entre les deux 
canalisations, bien qu’elles puissent être légèrement plus importantes. Ainsi, la perte de charge 
due à l’élargissement à 53° est évaluée en considérant un élargissement entre les canalisations 
de 6 mm et 25 mm. 
 
Une méthode de détermination des coefficients K relatifs à l’entrée « e » et à la sortie « f » de 
l’effluent dans les microcanaux est proposée par [Blevins, 1992]. Le rapport entre la largeur et 
la hauteur des microcanaux permet de déterminer le coefficient K à l’entrée des microcanaux. 
Le coefficient utilisé pour la sortie des microcanaux est considéré égal à un, comme dans le cas 
d’un réseau tubulaire. 
 
Enfin, la perte de charge dans les canalisations rectangulaires (« d », « g » et « k ») est 
déterminée par la loi de Darcy en utilisant un coefficient de perte de charge qui prend en 
compte une constante C, caractérisant les dimensions d’un canal rectangulaire [Vanapalli et al., 
2007], avec Re : nombre de Reynolds (-) :  
 
λ = C / Re 
 
Dans le cas des canalisations cylindriques (« a », « i » et « m »), le coefficient (λ) est calculé selon 
la relation de Poiseuille, avec Re : nombre de Reynolds (-) : 
 
λ = 64 / Re 
 
L’ensemble des données utilisées pour déterminer les pertes de charge dans le châssis du 
microréacteur sont indiquées dans le Tableau 4.25. A partir des différentes valeurs calculées en 
considérant ces données, les pertes de charge dans le châssis du microréacteur ont été estimées. 
Il est à noter que les pertes de charge provoquées par le rétrécissement à l’entrée et par 
l’élargissement à la sortie des microcanaux (accidents « e » et « f ») dépendent de la vitesse de 
l’effluent dans les microcanaux. Les pertes de charge dans le châssis du microréacteur, hors 
celles engendrées par les microcanaux, dépendent donc également de la géométrie des 
microcanaux. La Figure 4.64 rend compte des pertes de charge calculées pour les trois 
géométries, en fonction de la température, et pour un débit de l’effluent de 0,5 NL/min. 
L’Annexe 16 regroupe les courbes des pertes de charge dues au passage de l’effluent dans le 
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châssis du microréacteur, en fonction de la température et considérant différents débits, pour 
toutes les géométries. 
 
Tableau 4.25 : données utilisées pour déterminer les pertes de charge dans le châssis du microréacteur 
 dh (m) L (m) α (m) h (m) K (-) C (-) T (°C) 
a 0,006 0,020 - - - - 200 
b - - - - 1,776 - 200 
c - - - - 0,463 - 200 
d 0,016 0,005 0,029 0,01143 - 66,89 200 
e - - - - 1,281 - 200 
f - - - - 1 - variable 
g 0,016 0,003 0,027 0,01143 - 65,80 variable 
h - - - - K = f (Re) - variable 
i 0,006 0,023 - - - - variable 
j - - - - 1,673 - variable 
k 0,016 0,004 0,029 0,01143 - 66,89 variable 
l - - - - K = f (Re) - variable 




Figure 4.64 : évolution des pertes de charge théoriques dans le châssis du microréacteur  
(trois géométries - 0,5 NL/min) 
 
A titre indicatif, le Tableau 4.26 donne les valeurs calculées de la perte de charge (en Pascal) 
dans les différentes sections du châssis du microréacteur, pour une température de 200°C et un 
débit de 0,5 NL/min. La perte de charge totale dans ce cas est de 0,055 mbar pour la géométrie 
50 x 100 µm, puis 0,018 bars pour les microcanaux de 100 x 200 µm, et enfin 0,012 mbar pour le 
cas 200 x 500 µm. 
Ainsi, les pertes de charges les plus importantes engendrées par le châssis du microréacteur 
sont dues à l’entrée et à la sortie des microcanaux ainsi qu’aux frottements dans les 
canalisations. Concernant le nombre de Reynolds, ses valeurs indiquent que le régime est de 
type laminaire.  
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Tableau 4.26 : nombre de Reynolds et pertes de charges théoriques  
dans les différentes sections du châssis du microréacteur (200°C - 0,5 NL/min) 
  a + b c d e f g h + i + j k l + m 
Re (-) 
50 x 100 µm 
93 22 22 
5 
23 31 22 93 100 x 200 µm 4 
200 x 500 µm 4 
P  
(10-2 mbar) 
50 x 100 µm 
0,42 1,60.10-4 7,12.10-4 
2,54 1,98 
4,71.10-4 0,14 5,70.10-4 0,41 100 x 200 µm 0,45 0,35 
200 x 500 µm 0,12 0,09 
III.3.c. Perte de charge dans les microcanaux 
Les microcanaux sont de section rectangulaire à dimensions variables. [Judy et al., 
2002] proposent de calculer la perte de charge ( P) dans un microcanal en utilisant la loi de 
Darcy, énoncée ci-après ; cette loi découle des équations de Navier-Stokes, considérant ainsi 
que le milieu est continu. Il faut noter que la perte de charge calculée pour un seul microcanal 
correspond à celle de l’ensemble des microcanaux, car ils constituent un réseau parallèle de 
canalisations. 
 
P = (ρ.v2 / 2) *(λ.L / dh) + ∑ K]     avec     v = Q / (n.S)     et     dh = (4.S) / P 
 
avec ρ : masse volumique du fluide considéré (kg/m3) 
v : vitesse du fluide dans la canalisation (m/s) 
λ : coefficient de perte de charge linéaire (-) 
L : longueur de la canalisation (m) 
dh : diamètre hydraulique de la canalisation (m) 
K : constante représentant un accident dans la canalisation (-) [Perry and Green, 1997] 
Q : débit réel de l’effluent à l’entrée du microréacteur (m3/s) 
n : nombre de microcanaux dans le microréacteur (-) 
S : section de passage dans un microcanal (m2) 
P : périmètre de passage d’un microcanal (m) 
 
Pour un fluide circulant dans une canalisation cylindrique en régime laminaire, le coefficient de 
perte de charge linéaire est calculé selon la relation de Poiseuille énoncée ci-dessous, avec  
Re : nombre de Reynolds (-). 
 
λ = 64 / Re 
 
Selon [Vanapalli et al., 2007], le calcul du coefficient pour un canal rectangulaire peut être 
effectué de manière plus précise en utilisant les relations suivantes : 
 
λ = C / Re     avec     C =          et     Re = (ρ.v.dh) / μ 
 
64 
2     11.h          h 
3     24.α          α 
+  2 -  
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avec  C : coefficient de frottement pour un microcanal rectangulaire (-) 
α : largeur du microcanal (µm) 
 h : hauteur du microcanal (µm) 
 ρ : masse volumique du fluide considéré (kg/m3) 
v : vitesse du fluide dans la canalisation (m/s) 
dh : diamètre hydraulique de la canalisation (m) 
μ : viscosité dynamique du fluide considéré (Pa.s) 
 
Il faut noter que les microcanaux ne comprenant pas d’accidents puisqu’étant droits et à section 
constante, le terme (∑K) est nul dans l’équation de Darcy, les pertes sont uniquement régulières 
(dues aux frottements). La relation pour un microcanal rectangulaire devient ainsi : 
 
P = *C / (2.Re)+ *ρ.L.v2 / dh] 
 
Le Tableau 4.27 récapitule, pour les trois géométries des microcanaux, les valeurs utilisées pour 
effectuer ces calculs, les données étant relatives à un seul microcanal.  
 
Tableau 4.27 : données géométriques concernant les microcanaux pour les trois types de canaux étudiées 
 α (µm) h (µm) L (mm) n (-) S (m2) P (m) dh (m) V (m3) C (-) 
50 x 100 µm 50 100 30 1296 5,00.10-9 0,0003 6,67.10-5 1,50.10-10 63,340 
100 x 200 µm 100 200 30 768 2,00.10-8 0,0006 1,33.10-4 6,00.10-10 63,340 
200 x 500 µm 200 500 30 300 1,00.10-7 0,0014 2,86.10-4 3,00.10-9 66,667 
 
Les résultats des calculs des pertes de charge dans les microcanaux sont indiqués dans 
l’Annexe 17, alors que les graphiques en découlant constituent l’Annexe 18. Les calculs ont été 
effectués en fonction de la température de l’effluent, considérée comme étant homogène dans le 
microréacteur, et pour quatre débits d’air différents. Pour tous les débits étudiés, le débit réel 
de l’effluent dans un microcanal (avec Qcanal = Qréel/n) est de l’ordre de 10-8 m3/s, il augmente 
avec la température. Concernant le nombre de Reynolds, les valeurs calculées (toutes 
inférieures à 25) confirment que l’écoulement est laminaire dans les microcanaux. Le régime de 
Stokes, obtenu pour un nombre de Reynolds inférieur à un, n’est cependant pas atteint pour les 
cas étudiés, bien que certaines valeurs en soient proches pour un débit de 0,3 NL/min.  
 
En ce qui concerne la perte de charge dans les microcanaux, elle augmente avec le débit et/ou la 
température (Figure 4.65), et elle diminue lorsque la section des microcanaux est agrandie, 
variant entre 0,4 mbar (200 x 500 µm - 50°C - 0,2 NL/min) et 1124 mbar (50 x 100 µm - 500°C - 
2,0 NL/min). Selon la Figure 4.65, qui représente la perte de charge pour les trois géométries de 
microcanaux en fonction de la température, augmenter celle-ci de 50°C à 500°C multiplie  
par 4,5 la valeur de la perte de charge, cela quelle que soit la géométrie. La perte de charge dans 
les microcanaux de géométrie 50 x 100 µm est 9,5 fois supérieure à celle dans la géométrie 
100 x 200 µm, elle-même 8,5 fois supérieure à la perte de charge calculée dans les microcanaux 
mesurant 200 x 500 µm. 
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Figure 4.65 : évolution des pertes de charge théoriques engendrées par les microcanaux  
(trois géométries - 0,5 NL/min) 
 
En considérant les pertes de charge mesurées expérimentalement, il apparaît par ailleurs que la 
valeur des pertes de charge théoriques dans les microcanaux de dimension 50 x 100 µm est  
2,1 fois supérieure à 50°C, et 5,7 fois plus importante à 500°C, que les pertes de charge 
expérimentales (sans considérer les autres pertes de charge théoriques dues aux canalisations et 
au châssis), quel que soit le débit. 
III.3.d. Pertes de charge totales 
La somme des pertes de charge théoriques (engendrées par les microcanaux, par le 
microréacteur et par les canalisations présentes entre le microréacteur et les prises de pression 
du capteur différentiel) peut alors être comparée aux pertes de charge mesurées par le capteur 
de pression différentielle. Les pertes de charge engendrées à 500°C dans les différentes sections 
et pour les différents débits sont alors récapitulées dans le Tableau 4.28. 
 
Tableau 4.28 : pertes de charges théoriques (exprimées en mbar) dans les différentes sections  
entre les prises de pression du capteur différentiel, pour de l’air synthétique à 500°C 
  0,3 NL/min 0,5 NL/min 1,0 NL/min 2,0 NL/min 
50 x 100 µm 
Pmicrocanaux 149,18 288,24 566,6 1123,53 
Pmicroréacteur 0,02 0,07 0,26 0,99 
Pcanalisations 3,88 7,99 17,64 42,64 
100 x 200 µm 
Pmicrocanaux 15,73 30,4 59,76 118,5 
Pmicroréacteur 0,01 0,03 0,08 0,27 
Pcanalisations 3,88 7,99 17,64 42,64 
200 x 500 µm 
Pmicrocanaux 1,85 3,57 7,01 13,91 
Pmicroréacteur 0,01 0,02 0,05 0,15 
Pcanalisations 3,88 7,99 17,64 42,64 
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Il apparaît que les pertes de charge les plus importantes sont provoquées par le passage de 
l’effluent dans les microcanaux, sauf dans le cas de la géométrie 200 x 500 µm où les pertes de 
charges dues au passage de l’effluent dans les canalisations deviennent plus importantes. 
Les pertes de charges dans le microréacteur (châssis hors microcanaux) sont négligeables par 
rapport aux autres. Globalement, elles augmentent avec le débit, et diminuent lorsque les 
dimensions des microcanaux augmentent. Les courbes représentant les pertes de charge totales 
en fonction de la température, pour les trois géométries et les différents débits, sont fournies 
dans l’Annexe 19. La Figure 4.66 indique par ailleurs les pertes de charges calculées et 
mesurées pour un débit de 0,5 NL/min, comparant les trois géométries. 
 
 
Figure 4.66 : comparaison des pertes de charge théoriques et expérimentales  
selon les dimensions des microcanaux (trois géométries - 0,5 NL/min) 
 
Il apparaît dans un premier temps que les allures des courbes théoriques ne permettent pas 
d’expliquer celles des courbes expérimentales ; en effet, alors qu’elles suivent toutes l’équation 
d’une courbe polynomiale d’ordre deux, les courbes théoriques (R2 = 1) ont un coefficient 
positif pour x2, alors que les courbes expérimentales (R2 > 0,99) indiquent un coefficient négatif 
pour le terme x2, sauf pour la géométrie 200 x 500 µm où il est positif. Autrement dit, alors que 
les courbes théoriques sont croissantes, les courbes expérimentales tendent à diminuer (lorsque 
la température est supérieure à environ 400°C, pour les géométries 50 x 100 µm et 
100 x 200 µm). De plus, une différence importante est observée pour les valeurs concernant la 
géométrie 50 x 100 μm, l’écart atteignant 437 % de la valeur mesurée à 500°C. Les courbes 
théoriques et expérimentales de la géométrie 100 x 200 µm sont par contre plus proches, et les 
valeurs calculées et mesurées se confondent pour la géométrie 200 x 500 µm. Ces tendances 
sont observées quel que soit le débit. 
La comparaison des pertes de charge théoriques avec les valeurs expérimentales est 
approfondie dans la partie suivante, qui traite de l’influence du débit et de la température de 
l’effluent sur la perte de charge. 
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III.4. Influence de la température et du débit de l’effluent 
III.4.a. Comparaison des résultats expérimentaux et théoriques 
Pour chaque géométrie de microcanaux, l’influence de la température sur la perte de charge est 
présentée sur un premier graphique, en considérant le débit mesuré de l’effluent. Puis, un 
second graphique indique l’influence du débit réel sur la perte de charge, pour différentes 
températures. 
 
Le premier cas considéré est celui de la géométrie 200 x 500 µm ; la Figure 4.67 et la Figure 4.68 
permettent de comparer les courbes théoriques et expérimentales des pertes de charge. Les 
pertes de charge calculées semblent modéliser convenablement les pertes de charge 
expérimentales, même si un écart d’environ 10 % est observé pour le débit de 2,0 NL/min. 
 
  
Figure 4.67 : comparaison des pertes de charge théoriques et expérimentales en fonction de la température  
(200 x 500 µm)  
 
 
Figure 4.68 : comparaison des pertes de charge théoriques et expérimentales en fonction du débit réel  
(200 x 500 µm) 
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En considérant la Figure 4.67, il apparaît qu’une augmentation de température engendre une 
augmentation de la perte de charge, celle-ci étant plus importante lorsque le débit mesuré de 
l’effluent est plus élevé. Cependant, il faut considérer que la température influe sur le débit réel 
de l’effluent. La Figure 4.68 met en évidence le fait que la perte de charge augmente avec le 
débit réel de l’effluent, mais qu’elle dépend très peu de la température du microréacteur (à 
débit constant) puisque les écarts entre les courbes pour 200°C, 300°C et 400°C sont faibles. 
L’effet de la température sur la perte de charge de la Figure 4.67 est ainsi dú à l’influence de la 
température sur le débit réel de l’effluent, tout en considérant néanmoins que la température 
influe également sur la masse volumique et la viscosité de l’effluent. 
Un faible écart entre les valeurs théoriques et expérimentales étant observé pour la géométrie 
200 x 500 µm, la Figure 4.69 et la Figure 4.70 indiquent qu’un écart plus marqué apparaît pour 
la géométrie 100 x 200 µm.  
 
 
Figure 4.69 : comparaison des pertes de charge théoriques et expérimentales en fonction de la température  
(100 x 200 µm) 
 
  
Figure 4.70 : comparaison des pertes de charge théoriques et expérimentales en fonction du débit réel  
(100 x 200 µm) 
 
En effet, les pertes de charge mesurées sont environ 80 % plus faibles que celles calculées à 
500°C (Figure 4.69), bien qu’elles soient relativement proches pour de faibles températures - en 
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considérant une linéarité des points expérimentaux. La Figure 4.70 montre par ailleurs que la 
température influe théoriquement sur la perte de charge lorsque le débit augmente, alors que 
les valeurs expérimentales sont plutôt alignées. 
La Figure 4.71 et la Figure 4.72 montrent que l’écart observé entre les valeurs théoriques et les 
valeurs expérimentales pour la géométrie 100 x 200 µm est encore plus important lorsque la 
géométrie des microcanaux passe à 50 x 100 µm.  
 
 
Figure 4.71 : comparaison des pertes de charge théoriques et expérimentales en fonction de la température  
(50 x 100 µm) 
 
 
Figure 4.72 : comparaison des pertes de charge théoriques et expérimentales en fonction du débit réel  
(50 x 100 µm) 
 
Dans le cas où les canaux ont les dimensions les plus petites (50 x 100 µm), l’écart relatif entre 
les valeurs théoriques et expérimentales est alors d’environ 500 % à 500°C (Figure 4.71). De 
plus, alors que les courbes théoriques sont croissantes, les valeurs expérimentales tendent à se 
stabiliser puis à diminuer au-delà de 300°C. La Figure 4.72 indique par ailleurs que l’influence 
du débit réel et de la température est plus faible en pratique qu’en théorie ; alors que les 
valeurs théoriques indiquent des droites croissantes dont la pente varie selon la température, 
les points expérimentaux ont tendance à être regroupés quelle que soit la température, et la 
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courbe tend à se stabiliser. Les résultats expérimentaux sont ainsi très éloignés des valeurs 
théoriques pour cette géométrie. 
 
Alors que la comparaison des résultats mesurés et calculés offre des résultats satisfaisants pour 
la géométrie 200 x 500 µm, un écart entre les valeurs théoriques et pratiques est de plus en plus 
important lorsque la géométrie des microcanaux diminue, les résultats étant très différents 
pour la géométrie 50 x 100 µm. 
Les calculs de perte de charge ont été effectués en supposant que la loi de Darcy était 
applicable, mais cela suggère que le milieu est continu, et que le libre parcours moyen des 
molécules constituant l’effluent est inférieur à la dimension caractéristique de la canalisation 
dans lequel il circule. Effectivement, si cette hypothèse n’est pas vérifiée, l’équilibre 
thermodynamique n’est pas respecté au sein de la canalisation, un effet dit « de raréfaction » 
est alors obtenu. Les lois qui permettent de déterminer le profil de vitesse, la viscosité, le débit 
massique et la pression du fluide sont alors différentes. Ainsi, les équations de Navier-Stokes, 
dont la loi de Darcy découle, ne peuvent plus être appliquées [Barber et Emerson, 2001]. La 
partie suivante traite ainsi du régime de raréfaction et du nombre de Knudsen qui permet de le 
déterminer. 
III.4.b. Effet de raréfaction 
L’effet de raréfaction d’un gaz apparaît dans un microcanal lorsque le libre parcours moyen 
d’une molécule constituant l’effluent est du même ordre de grandeur que la dimension 
caractéristique du microcanal. Le nombre de Knudsen (Kn) permet alors de caractériser la 
raréfaction de l’écoulement tout en déterminant les limites de la validité de l’hypothèse d’un 
écoulement continu. [Mills et al., 2007] indiquent que la longueur caractéristique d’un 
microcanal doit être supérieure à 50 µm pour maintenir un milieu continu. 
 
Kn = λ / L 
 
avec λ : libre parcours moyen de la molécule (m) 
 L : longueur caractéristique du microcanal (m) 
 
La longueur caractéristique d’un microcanal rectangulaire est définie de différentes manières : 
selon [Barber et Emerson, 2002] il faut utiliser le diamètre hydraulique de la canalisation (dh) 
alors que selon [Jang et Wereley, 2004+ c’est plutôt la dimension la plus petite du microcanal 
qu’il faut considérer. L’utilisation du diamètre hydraulique paraissant plus représentative 
puisqu’il tient compte des deux dimensions de la section des microcanaux, il a ainsi été utilisé 
ici (les données sont indiquées dans le Tableau 4.27). 
 
Le libre parcours moyen d’une molécule correspond à la distance moyenne parcourue par une 
molécule entre deux collisions avec d’autres molécules. En supposant que le gaz se comporte 
comme un gaz parfait et que les molécules sont assimilées à des sphères rigides, le libre 
parcours moyen est défini selon l’équation indiquée page suivante [Barber et Emerson, 2001]. 
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λ = (kB.T) / [(√2).π.P.σc2] 
 
avec kB : constante de Boltzmann (k = 1,38062.10-23 J/K) 
T : température de l’effluent (K) 
P : pression de l’effluent (Pa) 
σc : diamètre de collision des molécules (m) 
 
Les quatre régimes d’écoulement mis en évidence par le nombre de Knudsen sont énoncés ci-
dessous, selon [Colin et Baldas, 2004] et [Michalis et al., 2010]. Il faut noter cependant que les 
limites de ces régimes ne sont qu’indicatives et peuvent varier selon les cas. *Barber et 
Emerson, 2003] proposent en effet une limite entre le régime continu et le régime glissant pour 
un nombre de Knudsen égal à 0,01. 
- pour Kn < 0,001 : le régime est continu ; dans ce cas, l’écoulement peut être caractérisé selon les 
équations de Navier-Stokes en considérant les conditions classiques de continuité de 
l’écoulement. 
- pour 0,001 < Kn < 0,1 : le régime est glissant ; les équations de Navier-Stokes restent 
applicables, mais il faut cependant prendre en compte un glissement de vitesse ainsi qu’un saut 
de température à la paroi, résultants d’un déséquilibre thermodynamique qui apparaît près des 
frontières solides. 
- pour 0,1 < Kn < 10 : le régime est transitoire, aussi appelé régime de Knudsen ; l’approche 
continue n’est alors plus valable, bien que les collisions intermoléculaires ne soient pas 
totalement négligeables et doivent encore être prises en compte ; les équations de Burnett 
peuvent alors être utilisées [Barber et Emerson, 2003]. 
- pour Kn > 10 : le régime est moléculaire libre ; les collisions entre les molécules deviennent 
négligeables par rapport aux collisions entre les molécules et la paroi, le régime est alors décrit 
par la théorie cinétique. 
 
Pour l’air dans les conditions standards, qui peut alors être assimilé à un gaz dilué *Colin et 
Baldas, 2004], le diamètre de collision des particules est d’environ 3,66.10-10 m [Barber et 
Emerson, 2001]. La pression dans les microcanaux est considérée comme constante et étant 
égale à la pression atmosphérique. La Figure 4.73 indique les résultats obtenus pour les trois 
géométries de microcanaux, en fonction de la température. Les valeurs indiquent que le régime 
glissant (pour Kn > 0,001) est obtenu dans les microcanaux de dimensions 50 x 100 µm quelle 
que soit la température, et pour les dimensions 100 x 200 µm au-delà de 300°C. Par contre, le 
régime peut être considéré comme continu pour la géométrie de 200 x 500 µm. 
 
En mettant en rapport ces observations avec les résultats concernant la perte de charge dans le 
microréacteur (Figure 4.66 et partie III.4.a de ce chapitre), une explication peut être avancée à 
propos des écarts entre les valeurs théoriques et expérimentales. En effet, alors que les résultats 
de perte de charge pour la géométrie 200 x 500 µm sont plutôt proches (le régime étant 
continu), les écarts entre théorie et pratique pour les deux autres géométries tendent à 
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s’éloigner lorsque la géométrie diminue, les résultats expérimentaux et théoriques étant peu 
comparables pour les microcanaux de dimensions 50 x 100 µm (le régime étant alors glissant). 
 
 
Figure 4.73 : mise en évidence du régime de raréfaction (si Kn > 0,001)  
pour les différentes géométries des microcanaux (évolution théorique) 
  
Cela s’explique probablement par le fait que l’équation de Darcy est utilisée pour effectuer les 
calculs de perte de charge, ainsi l’hypothèse de continuité est posée. Il en est de même pour 
l’utilisation du nombre de Reynolds. Or, comme l’écoulement est de type glissant pour ces 
géométries, il faudrait alors considérer les conditions aux limites établies par Maxwell en 
1879 (vitesse) et Smoluchowski en 1898 (température). L’hypothèse d’une température 
constante au sein des microcanaux serait ainsi à reconsidérer, car dans la mesure où les 
conditions aux parois ne sont pas négligeables, il faudrait également prendre en compte le 
gradient thermique présent le long des microcanaux. 
Par ailleurs, l’effet du régime d’écoulement influe également sur les paramètres physico-
chimiques de l’effluent. Il a été assimilé à de l’air synthétique seul, mais les équations utilisées 
pour calculer la viscosité et la masse volumique des mélanges gazeux concernent elles aussi les 
fluides continus, en supposant les gaz parfaits. Ainsi, les variations de perte de charge en 
fonction du COV présent dans l’effluent pourraient être expliquées par un régime 
d’écoulement particulier, où l’importance de la présence de molécules de COV ne serait pas 
négligeable. 
Enfin, la pression est considérée comme constante et proche de la pression atmosphérique dans 
toute cette étude, mais aucune mesure dans le microréacteur ne permet de confirmer cette 
hypothèse ; ainsi, les différents paramètres dépendant de la pression pourraient faire évoluer 
les pertes de charges théoriques vers un résultat plus proche des valeurs expérimentales. 
 
Les observations de la Figure 4.73 pourraient également être mises en relation avec les 
performances du microréacteur pour l’oxydation catalytique des COV. Effectivement,  
[Xu et Ju, 2005+ ont développé un modèle analytique basé sur l’effet de glissement de 
concentration des réactifs aux parois ; il permet de prédire l’effet d’un gaz raréfié sur le régime 
d’écoulement lors d’une réaction catalytique. Une des causes de cet effet de glissement de 
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concentration est la différence de température entre la paroi catalytique et la température de 
l’effluent. Il apparaît alors que, pour des nombres de Knudsen élevés (Kn = 0,1), l’effet de la 
raréfaction diminue la vitesse de la réaction d’oxydation sur la surface catalytique, car le 
phénomène de transport entre le gaz et la surface catalytique est alors limité. Les valeurs du 
nombre de Knudsen ne sont cependant pas si importantes dans le microréacteur de la présente 
étude, l’effet n’est ainsi pas observable expérimentalement. Néanmoins, il convient de 
considérer cet effet afin d’éviter la conception d’un microréacteur dont les dimensions des 
canaux seraient 0,5 x 1 µm (pour de l’air seul), car l’influence de la raréfaction se répercuterait 
ainsi sur les performances du microréacteur. 
Il serait intéressant de déterminer le nombre de Knudsen en considérant les molécules de COV 
dans l’effluent, assimilé ici à de l’air synthétique. Les molécules de COV étant plus 
volumineuses que celles de l’air, leur diamètre de collision est par conséquent différent. Le 
nombre de Knudsen associé est ainsi modifié. 
III.5. Conclusion 
Il a tout d’abord été montré que l’effet de la présence d’un COV dans l’effluent est différent 
dans les deux microréacteurs : alors que l’influence du COV est négligeable dans le 
microréacteur thermique, la perte de charge varie selon le COV inclus dans l’effluent dans le 
cas du microréacteur catalytique. La concentration du COV n’a pas contre pas d’impact sur la 
perte de charge. Afin d’expliquer les différences de pertes de charge pour les COV dégradés 
par voie catalytique, la viscosité et la masse volumique de l’effluent ont alors été déterminées 
(les forces d’interactions avec le platine n’étant pas connues). Il apparaît que ces deux 
paramètres varient de moins de 0,7 % si un COV est présent dans l’air. L’influence de la 
présence d’un COV sur la perte de charge n’est ainsi pas due à l’un de ces paramètres, et 
l’effluent peut alors être assimilé à de l’air synthétique. 
En considérant cette hypothèse, les pertes de charge sont alors calculées théoriquement, afin de 
les comparer avec les valeurs mesurées expérimentalement sur le pilote. Trois tailles de 
microcanaux sont étudiées, la perte de charge totale étant la plus importante dans les 
microcanaux ayant les dimensions les plus petites. 
La comparaison entre les valeurs calculées et celles obtenues lors de travaux antérieurs pour la 
géométrie 200 x 500 µm atteste de la proximité des résultats théoriques et expérimentaux. Dans 
ce cas, l’accroissement de la température engendre une augmentation de la perte de charge en 
considérant le débit mesuré, mais les pertes de charge à débit réel ne semblent pas influencées 
par la température. En ce qui concerne les dimensions intermédiaires des microcanaux, à savoir 
100 x 200 μm, l’écart entre théorie et pratique est légèrement marqué ; dans le cas des 
microcanaux de dimension 50 x 100 µm, les valeurs sont encore bien plus éloignées. 
Effectivement, pour cette géométrie, les pertes de charges calculées sont près de 440 fois 
supérieures à celles mesurées à 500°C, et les allures des courbes diffèrent. 
 
La détermination théorique des pertes de charge ayant été faite à partir de la loi de Darcy, 
l’hypothèse d’un milieu continu, qui conditionne cette loi, a donc été considérée. L’estimation 
du nombre de Knudsen en fonction de la température du fluide traversant les microcanaux a 
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alors permis d’envisager l’apparition d’un régime de raréfaction dans le cas de la géométrie la 
plus petite, cela quelle que soit la température. De plus, le même phénomène est mis en 
évidence au-delà de 300°C pour la géométrie moyenne. Cela explique ainsi l’écart entre les 
valeurs théoriques et expérimentales qui est observé dans ces cas, alors que les résultats 
expérimentaux et théoriques coïncident pour la géométrie 200 x 500 µm où le régime 
d’écoulement est continu. De plus, l’étude de la viscosité et de la masse volumique de l’effluent 
est certainement faussée par cette différence de régime d’écoulement. Considérer le régime de 
raréfaction pour la détermination des caractéristiques de l’effluent ainsi que prendre en compte 
la présence d’un COV dans l’effluent permettrait de compléter cette étude, en expliquant 
éventuellement l’influence des propriétés des COV sur la perte de charge ou encore la 
limitation des la conversion de certains COV à des températures supérieures à 300°C. 
Conclusion du quatrième chapitre 
L’étude des résultats expérimentaux a mis en évidence les performances du microréacteur pour 
l’oxydation catalytique de neuf COV différents. Les conditions thermiques optimales (pour un 
débit de 0,5 NL/min) sont généralement de l’ordre de 500°C (taux de conversion supérieur à 
95 % et sélectivité d’environ 70 %), sauf pour trois des composés étudiés (1,4-dioxane, n-hexane 
et toluène) pour lesquels la température de 300°C est plus appropriée à leur dégradation par 
voie catalytique. De plus, les performances du microréacteur dans les conditions optimales 
d’utilisation sont comparables lorsqu’un COV est seul ou mélangé à d’autres dans l’effluent 
gazeux à traiter, d’après les trois mélanges étudiés. Par ailleurs, l’influence de quelques 
paramètres sur les performances du microréacteur a été étudiée. Il apparaît finalement que le 
débit de l’effluent est le paramètre le plus influent (étudié entre 0,3 NL/min et 5,0 NL/min), les 
performances du microréacteur étant meilleures en termes de taux de conversion et de 
sélectivité lorsqu’il est le plus faible. Il conviendra donc d’utiliser le microréacteur avec un 
faible débit, tout en adaptant la température optimale en fonction du COV à dégrader. En 
outre, l’étude de la désactivation du catalyseur a montré que le platine n’est pas plus désactivé 
en étant utilisé sur une longue durée à conditions opératoires constantes que celui ayant servi 
pour l’étude de la dégradation catalytique des COV. 
Les pertes de charge occasionnées par le passage de l’effluent dans le microréacteur ont 
finalement été étudiées. La détermination de la viscosité et de la masse volumique de l’effluent 
n’a pas permis d’expliquer l’influence de la présence d’un COV dans l’effluent. La 
détermination théorique des pertes de charge puis la mise en évidence d’un possible régime de 
raréfaction dans le microréacteur ont néanmoins permis d’envisager une explication à l’allure 













Les résultats expérimentaux obtenus à l’issue d’essais d’oxydation catalytique de COV dans le 
microréacteur montrent de bonnes performances pour le traitement d’effluents contenant ce 
type de composés. Lors de la dégradation des alcools (éthanol, isopropanol, 1-propanol) et des 
composés carbonylés (acétate d’éthyle, acétone, méthyléthylcétone), l’utilisation du 
microréacteur à une température de 500°C permet d’atteindre un taux de conversion supérieur 
à 95 % tout en limitant la formation de sous-produits, en assurant ainsi une sélectivité en CO2 
supérieure à 70 %. Pour les trois autres COV étudiés (1,4-dioxane, n-hexane, et toluène), il 
convient d’utiliser le microréacteur à une température proche de 300°C, car au-delà, le taux de 
conversion a tendance à se stabiliser autour de 70 % alors que la formation de sous-produits 
augmente. Bien que la présence de plusieurs composés dans l’effluent influe légèrement sur les 
performances du microréacteur, de même que les conditions opératoires (concentration, débit), 
des résultats comparables sont obtenus pour l’oxydation de mélange de composés. Par ailleurs, 
l’étude de la perte de charge a permis de mettre en évidence que l’effluent est en régime de 
raréfaction dans le microréacteur de dimensions 50 x 100 µm. Dans ces microcanaux, les pertes 
de charge sont comprises entre 150 et 1120 mbars pour la gamme de débit étudiée (0,3 à 
2,0 NL/min). 
 
Afin d’approfondir ces travaux de recherche, des analyses de spectroscopie de masse 
permettraient de caractériser avec certitude la nature des sous-produits détectés. Ceux-ci 
pourraient alors être quantifiés par étalonnage du chromatographe, et les bilans de matière 
seraient possibles. L’étude de l’influence du temps de séjour nécessiterait par ailleurs d’être 
poursuivie, car les résultats expérimentaux obtenus sont incohérents. En outre, des simulations 
de pertes de charge, en considérant de l’air synthétique en régime de raréfaction dans les 
microcanaux, permettraient de comparer les valeurs expérimentales obtenues pour la 
géométrie 50 x 100 µm avec des valeurs théoriques. L’influence de la présence d’un COV sur 
les pertes de charge mesurées dans le microréacteur n’ayant pas été expliquée par les 
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propriétés physico-chimiques des COV, il faudrait considérer le diamètre de collision des 
molécules afin de pouvoir caractériser l’écoulement de chaque effluent, et d’en comparer les 
valeurs théoriques avec les résultats expérimentaux. Cette considération pourrait expliquer 
l’ordre des valeurs des pertes de charge des effluents contenant un COV, ainsi que la 
stabilisation de la valeur du taux de conversion de certains COV lors de l’augmentation de la 
température d’oxydation. D’autre part, les limites d’utilisation du microréacteur n’ayant pas 
été déterminées du point de vue de la concentration de l’effluent, des essais dans cette optique 
pourraient être enrichissants quant aux applications envisageables. Enfin, il serait également 
intéressant de tester le microréacteur catalytique pour le traitement d’un effluent industriel 
réel.  
 
D’après les résultats expérimentaux, le microréacteur pourrait être utilisé pour la dégradation 
de différents COV afin de limiter leur émission dans l’environnement. Néanmoins, comme le 
schéma réactionnel varie en fonction de la température, il serait intéressant de quantifier les 
sous-produits formés, afin de déterminer si le microréacteur peut être utilisé pour mener une 
oxydation ménagée des COV. [Ge et al., 2005] indiquent également que la variation du temps 
de séjour influe sur la formation des sous-produits, c’est pourquoi l’optimisation des 
conditions opératoires pourrait permettre l’oxydation partielle des COV. Des applications en 
synthèse sont ainsi envisageables, ou encore le traitement d’effluents industriels tout en 
synthétisant d’autres composés valorisables ; cela pourrait permettre de limiter le rejet de COV 
à l’atmosphère en diminuant également la production de CO2 lors de l’oxydation catalytique. 
 
Par ailleurs, l’amélioration du microréacteur est envisageable, puisqu’il est fréquemment 
montré que l’addition d’un second catalyseur (molybdène, palladium ou nickel par exemple) 
permet d’obtenir de meilleures performances [Gangwal et al., 1988] [Sharma et al., 1995] [Guan 
et al., 2007] [Ma et al., 2008]. La plupart des procédés catalytiques utilisent un support 
catalytique, et de nombreuses études montrent des interactions entre le support et le catalyseur, 
améliorant ainsi son activité. Il faudrait ainsi tester d’autres modes de dépôt du platine afin de 
vérifier si une couche supplémentaire entre le silicium et le catalyseur ne permettrait pas 
d’optimiser les performances actuelles. De plus, [Kusakabe et al., 2002] et [Luther et al., 2008] 
indiquent que des oscillations thermiques permettent d’obtenir un milieu réactionnel instable 
en améliorant ainsi la sélectivité en CO2. Ces conditions particulières sont encore peu exploitées 
bien que l’utilisation d’un microréacteur y soit tout à fait adaptée, du fait de la rapidité des 
transferts thermiques ainsi que de la facilité à la mise en œuvre. Les conditions instables sont 
peu étudiées car les procédés conventionnels nécessitent des conditions stationnaires, mais 
elles pourraient permettre d’atteindre de meilleures efficacités. 
Il faudrait par ailleurs étudier les performances du microréacteur pour l’oxydation d’autres 
COV, contenant par exemple du chlore, du soufre ou de l’azote. Cela permettrait de multiplier 
les applications possibles du microréacteur. Cependant, la désactivation du platine est souvent 
causée par la présence de chlore [Spivey et Butt, 1992]. La désactivation du catalyseur n’a pas 
été observée durant cette étude. Cependant, il conviendrait de développer un traitement in-situ 
qui permettrait de le réactiver en évitant ainsi le remplacement des plaques microgravées. 
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De plus, la possibilité de changer les plaques microgravées dans le châssis permettrait de 
modifier les caractéristiques géométriques des microcanaux pour éventuellement optimiser les 
performances du microréacteur. Ainsi, la longueur des microcanaux pourrait être augmentée 
afin de rallonger le temps de passage. 
Il faut également noter que, lors de travaux antérieurs, un prototype de microréacteur fabriqué 
par le LAAS a été mis au point en intégrant le système de chauffage. Une plaque chauffante 
résistive est insérée entre les plaques microgravées, ce qui permet un gain énergétique 
important [Tasselli et al., 2009]. Effectivement, le microréacteur de cette étude n’est pas 
optimisé du point de vue du chauffage puisque des pertes thermiques ont lieu avec le milieu 
environnant, malgré le coffrage en brique réfractaire. 
 
Les petites dimensions du microréacteur permettent par ailleurs d’en faire un procédé adapté 
au traitement de faibles débits, il peut être ainsi adapté à diverses utilisations de traitement à la 
source dans un même atelier. Par exemple, il serait envisageable de l’adapter sur une boîte à 
gants, qui serait utilisée dans les industries travaillant le cuir pour effectuer les différents 
traitements utilisant pour la plupart des COV. Les capacités de traitement du microréacteur 
peuvent lui permettre d’être utilisé dans des petites et moyennes industries, dont les effluents 
sont actuellement peu traités car les procédés actuels ne sont pas adaptés du fait de leur 
encombrement et de leurs conditions d’utilisation. 
Le principe du « numbering-up » pourrait également permettre de traiter des débits plus 
importants, ce qui serait intéressant pour remplacer des procédés actuels de traitement dont le 
coút d’utilisation est plus important. Du fait de la faible consommation énergétique du 
microréacteur ainsi que de sa facilité d’utilisation, cette approche serait intéressante du point 
de vue industriel. 
 
Utilisant une technologie récente et adapté au traitement des effluents industriels pour limiter 
la pollution, le microréacteur catalytique est finalement un procédé innovant qui pourrait être 
largement développé au niveau industriel. Ses performances permettent de l’utiliser pour la 
dégradation de divers effluents, que les COV y soient seuls ou en mélanges plus complexes, ses 
applications seraient ainsi nombreuses. Les performances catalytiques du microréacteur 
permettraient également d’envisager son utilisation pour des applications de synthèse en 
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Annexe 1 : Propriétés physico-chimiques, risques et sécurité concernant les COV étudiés 
 
Les composés utilisés sont des liquides incolores à l’odeur marquée, ils sont tous stables bien 
que volatils dans les conditions ambiantes. D’après le Tableau 1.3, les industries produisant des 
peintures, vernis, encres et colles utilisent tous les COV sélectionnés, de même que les tanneries 
et mégisseries ; les ateliers de mécanique, plasturgie et électronique en consomment également 
la plupart. Il est difficile d’obtenir des estimations chiffrées concernant les rejets de ces 
industries. Cependant, l’industrie de la chimie fine et pharmaceutique rejette, en France, 
environ 9 kt de COV par an pour 60 kt de solvants consommés [ADEME 2004-b] ; à titre 
d’exemple, un fabricant de chaussures émet moins de 25 g de COV par paire [ADEME 1999-a].  
Les COV sélectionnés sont utilisés dans de nombreuses industries, en tant que solvant de 
nettoyage ou qu’agent de formulation dans les industries précitées, mais aussi en tant que 
solvant d’extraction de produits naturels tels que des huiles animales et végétales, gommes, 
cires ou autres parfums. Ils sont également utilisés en tant qu’intermédiaires de synthèse 
organique ou même de matière première, pour le cas des alcools. Différentes familles de 
composés chimiques sont volontairement représentées : acétate, alcane, alcool, aromatique, 
cétone et éther. Leurs propriétés physico-chimiques sont présentées ci-dessous. 
 
Propriétés physico-chimiques des composés étudiés : 
Les principales propriétés physiques des composés étudiés sont regroupées dans le 
Tableau A.1. Les références utilisées pour chaque COV sont indiquées dans le Tableau A.2. 
 








pression de vapeur 





acétate d'éthyle 88,12 77°C 0,902 15,5 (à 30°C) 2,9 2 % et 11,5 % 
acétone 58,08 56,1°C 0,783 (D2020) 24,7 1,9 2,15 % et 13 % 
1,4-dioxane 88,12 101°C 1,034 4 5,8 2 % et 22 % 
éthanol 46,07 78°C 0,789 5,9 8,3 3,3 % et 19 % 
n-hexane 86,17 68,7°C 0,6603 16 1,4 1,1 % et 7,5 % 
isopropanol 60,10 82,4°C 0,785 4,4 21 2 % et 12 % 
méthyléthylcétone 72,10 79,6°C 0,805 13,3 (à 25°C) 2,7 1,8 % et 11,5 % 
1-propanol 60,10 97,1°C 0,803 1,94 7,8 2,1 % et 13,5 % 
toluène 92,14 110,6°C 0,867 3 - 1,2 % et 7,1 % 
 
L’indice d’évaporation est indiqué par rapport à l’oxyde de diéthyle, appelé plus 
communément éther, dont l’indice d’évaporation est égal à un. L’isopropanol présente l’indice 
d’évaporation le plus élevé. 
Par ailleurs, les températures d’ébullition sont comprises entre 56°C pour l’acétone et 111°C 
pour le toluène ; ainsi, tous les COV devraient être bien vaporisés dans l’évaporateur dont la 
température est fixée à 200°C. 
Enfin, les limites inférieure et supérieure d’explosivité sont indiquées en pourcentage 
volumique, dans l’air à 25°C. Dans la mesure où la concentration de l’effluent sera 
généralement de 2500 ppm en COV, soit 0,25 %, les limites inférieures ne seront pas atteintes 
lors des manipulations. 
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Les COV étudiés ont ainsi été sélectionnés à partir d’une étude bibliographique portant sur les 
solvants les plus couramment utilisés en industrie. Au vu de leur réactivité et des risques liés à 
leur utilisation (expliqués ci-après), la concentration dans l’effluent est soigneusement 
maintenue inférieure à la valeur limite d’explosivité. Le mélange entre la méthyléthylcétone et 
l’isopropanol est également évité. Enfin, les mises en garde sont prises en compte, et les 
manipulations sont effectuées de manière à limiter tout accident. 
La réactivité des composés étudiés est décrite ci-dessous, en précisant également la nature de 
leur pouvoir solvatant. Les produits de décomposition sont également cités dans la plupart des 
cas. 
 
- l’acétate d'éthyle : c’est un solvant de la nitrocellulose, il est également utilisé pour préparer de 
nombreux produits tels que les vernis, colles, laques et diluants. C’est un produit stable dans 
les conditions normales, bien que s'hydrolysant à l’humidité pour former de l'acide acétique et 
de l'éthanol. Cette réaction est favorisée par une température élevée ou la présence d’un acide 
ou d’une base. Il peut réagir vivement avec des agents oxydants puissants, tels que les nitrates, 
les acides forts ou encore les bases fortes. Ses produits de combustion sont le monoxyde et le 
dioxyde de carbone, et ses produits de décomposition sont l’acide acétique et l’éthylène. *INRS 
2003-a] [CSST 2011-a] 
 
- l’acétone : c’est l’un des solvants les plus utilisés, puisqu’il dissout les gommes et les résines, 
les dérivés de cellulose, les graisses, les huiles et enfin le caoutchouc. Il s’enflamme facilement à 
la chaleur, ainsi qu’au contact d’agents oxydants forts tels que l’acide chromique, le trioxyde de 
chrome, le chlorure de chromyle, l’acide nitrique chaud, les peroxydes ou encore le 
permanganate de potassium en milieu alcalin. L’acétone réagit violemment, parfois même de 
façon explosive, avec l’eau de Javel, le charbon actif ou les hydrocarbures chlorés. L’acétone 
n’attaque pas les métaux mais dégrade certaines matières plastiques. Les oxydes de carbone 
(CO et CO2) sont issus de la combustion de l’acétone ; la pyrolyse de ce solvant conduit à la 
formation de cétène, composé très réactif et instable. [INRS 2008-a] [CSST 2011-b] 
 
- le 1.4-dioxane : c’est un composé utilisé en tant que solvant de produits organiques ou de 
polymères. Il réagit avec le dioxygène pour former des aldéhydes et des peroxydes explosifs, la 
réaction étant accélérée à la lumière ou en présence de chaleur. La combustion du 1,4-dioxane 
entraine la formation des oxydes de carbone. [INRS 2004] [CSST 2011-c] 
 
- l’éthanol : il peut réagir de façon violente avec des oxydants forts, tels que le trioxyde de 
chrome, l’acide nitrique, les permanganates ou encore les peroxydes. Il peut s’enflammer 
spontanément au contact de noir de platine (mélange de platine et de graphite), et le trioxyde 
de phosphore prend feu à son contact, à température ambiante. Les produits de décomposition 
thermique de l’éthanol sont les oxydes de carbone, l’acide acétique, l’acétaldéhyde et l’eau. 
[INRS 1997] [CSST 2011-d] 
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- le n-hexane : c’est un solvant utilisé pour l’extraction des huiles d’oléagineux tels que les grains 
de soja, de coton ou de carthame, mais aussi en tant que solvant de dégraissage ou de 
nettoyage ; il entre par ailleurs dans la composition de nombreux produits (peintures, laques, 
caoutchouc synthétique, revêtements, produits pharmaceutiques). Il peut s’enflammer ou 
exploser au contact d’agents oxydants forts, dont les permanganates, les peroxydes, les nitrates, 
les chlorates et les perchlorates. Il peut dégrader certains caoutchoucs naturels ou synthétiques, 
ainsi que d’autres plastiques ou revêtements. Les produits de décomposition thermique du n-
hexane à très haute température sont les deux oxydes de carbone. [INRS 2008-b] [CSST 2011-e] 
 
- l’isopropanol : c’est un bon solvant pour les cires, les huiles, les résines et de nombreux autres 
produits. Il est utilisé comme matière première, par exemple pour la production d’acétone et de 
ses dérivés, et comme milieu réactionnel dans l’industrie pharmaceutique. Il est présent dans 
plus de 200 formulations à usage médical. C’est un produit chimiquement stable, bien qu’il 
entraine la formation de peroxydes instables et explosifs s’il est entreposé longtemps en 
présence d’air ou de lumière ; en présence de trace de méthyléthylcétone, la formation des 
peroxydes est accélérée. Les oxydants puissants, tels que le trioxyde de chrome, les 
perchlorates, les peroxydes ou le trinitrométhane, peuvent réagir vivement avec le produit, en 
s’enflammant ou explosant ; la réaction est fortement exothermique et explosive avec le 
peroxyde d'hydrogène, le trioxyde de chrome ou l'acide nitrique fumant. Il est également 
incompatible avec l’acétaldéhyde, l’oxyde d’éthylène, les acides et les isocyanates. Son 
oxydation conduit d'abord à l'acétone puis à un mélange d'acides, l’acide acétique en 
particulier, et de dioxyde de carbone. Une décomposition thermique peut mener à un 
dégagement d’oxydes de carbone, d’aldéhydes et d’acides carboxyliques de faible poids 
moléculaire. A haute température, il réagit vivement avec l’oxygène de l’air. Enfin, le mélange 
de vapeurs d’isopropanol, d’hydrogène et de particules de palladium peut s’enflammer s’il est 
exposé à l’air. *INRS 2003-b] [CSST 2011-f] 
 
- la méthyléthylcétone : c’est un solvant utilisé pour dissoudre les gommes et les résines, 
plusieurs polymères synthétiques, des caoutchoucs, et certaines graisses et huiles. Elle est 
également utilisée dans de nombreux procédés : extraction de saveurs, décaféination du café et 
du thé, ou déparaffinage des huiles minérales, par exemple. C’est également un intermédiaire 
de synthèse. Stable dans les conditions ambiantes, des peroxydes explosifs peuvent se former 
lors d’un entreposage prolongé en présence d’hydrogène. Elle peut s’enflammer ou réagir de 
façon explosive avec les oxydants forts (acide chromique, acide nitrique, peroxydes) et certains 
produits ou mélanges, et ses vapeurs peuvent former un mélange explosif avec l’air. Elle peut 
réagir violemment avec des hydrocarbures chlorés en présence de base forte. Elle est 
incompatible également avec les aldéhydes, les amines aliphatiques, l’ammoniac, les bases 
fortes, les isocyanates, les pyridines, le tert-butoxyde de potassium et le cuivre. Après une 
exposition prolongée à la lumière ultraviolette, elle se décompose en éthane, méthane, 
éthylène, diacétyle et monoxyde de carbone. Son oxydation peut conduire à la formation de 
peroxydes ; sa décomposition thermique conduit au monoxyde et au dioxyde de carbone. 
[INRS 2003-c] [CSST 2011-g] 
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- le 1-propanol : c’est un solvant pour produits organiques, huiles végétales, résines, esters 
cellulosiques, peintures, vernis, encres, agents de nettoyage, produits pharmaceutiques et 
cosmétiques. Il est également utilisé en tant qu’intermédiaire de synthèse organique, 
notamment pour la préparation de dérivés propyliques. Il est incompatible avec les agents 
oxydants forts (risque d’incendie ou d’explosion) et avec les acides forts. *INRS 2010+ *CSST 
2011-h] 
 
- le toluène : c’est un solvant de nombreuses formulations, peintures, encres, cires, polystyrène, 
etc. mais également utilisé en tant que solvant d’extraction dans l’industrie cosmétique et 
pharmaceutique. Il est également un intermédiaire de synthèse pour de nombreux produits, 
tels que le benzène, les xylènes, ou encore le phénol. Il réagit vivement avec les oxydants forts 
comme les nitrates, les chlorates et les chromates, avec risque d’incendie ou d’explosion ; il 
réagit également avec de nombreux composés organiques, tels que l’acide nitrique concentré, le 
dichlorure de soufre, ou encore le trifluorure de brome. Il ne corrode pas les métaux usuels, 
mais dégrade certaines matières plastiques comme le PVC ou le caoutchouc. Ses produits de 
combustion partielle sont, entre autres, le monoxyde de carbone, le dioxyde de carbone, et des 
aldéhydes tels que l’acétaldéhyde. Une dégradation thermique peut également conduire à la 
formation d’acides carboxyliques comme l’acide acétique, ou d’autres composés organiques. 
Une combustion totale conduit à du dioxyde de carbone. [INRS 2008-c] [CSST 2011-i] 
 
Il apparait que les COV étudiés sont plutôt réactifs, en particulier avec des oxydants forts. Les 
dangers liés à leur utilisation ainsi que les précautions à prendre lors de la manipulation de tels 
produits sont ainsi étudiés ci-dessous. Une approche rapide selon les pictogrammes des risques 
liés aux COV étudiés est tout d’abord présentée dans le Tableau A.2, les pictogrammes et leur 
signification étant indiqués sur la Figure A.1. 
 
 
Figure A.1 : pictogrammes de risque 
 
Tableau A.2 : pictogrammes et références associés aux COV étudiés 
 F Xi Xn N référence 
acétate d'éthyle x x   [INRS 2003-a] 
acétone x x   [INRS 2008-a] 
1,4-dioxane x  x  [INRS 2004] 
éthanol x    [INRS 1997] 
n-hexane x  x x [INRS 2008-b] 
isopropanol x x   [INRS 2003-b] 
méthyléthylcétone x x   [INRS 2003-c] 
1-propanol x x   [INRS 2010] 
toluène x  x  [INRS 2008-c] 
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Ainsi, tous les COV étudiés sont facilement inflammables, et sont en outre soit irritants soit 
nocifs. Le n-hexane est, de plus, dangereux pour l’environnement. La partie suivante détaille 
les risques associés à l’utilisation des différents COV étudiés, puis la sécurité requise à leur 
utilisation est indiquée. 
 
Risques : 
Le Tableau A.3 indique la nature des dangers particuliers attribués à chaque COV étudié (les 
sources sont identiques à celles indiquées dans le Tableau A.2). Les phrases de risque 
concernées sont listées ci-dessous : 
 
- R11 : Facilement inflammable 
- R19 : Peut former des peroxydes explosifs 
- R36 : Irritant pour les yeux 
- R38 : Irritant pour la peau 
- R40 : Possibilité d'effets irréversibles 
- R41 : Risques de lésions oculaires graves 
- R62 : Risque possible d'altération de la fertilité 
- R63 : Risque possible pendant la grossesse d'effets néfastes pour l'enfant 
- R65 : Nocif : peut provoquer une atteinte des poumons en cas d'ingestion 
- R66 : Une exposition répétée pourrait assécher la peau ou la crevasser 
- R67 : Les vapeurs peuvent entraîner une somnolence et des étourdissements 
- R36/37 : Irritant pour les yeux et les voies respiratoires 
- R48/20 : Nocif : risque d'effets graves pour la santé en cas d'exposition 
prolongée par inhalation 
- R51/53 : Toxique pour les organismes aquatiques, peut entraîner des effets 
néfastes à long terme pour l'environnement aquatique 
 
 
Tableau A.3 : risques associés aux COV étudiés 
 R11 R19 R36 R38 R40 R41 R62 R63 R65 R66 R67 R36/37 R48/20 R51/53 
acétate d'éthyle x  x       x x    
acétone x  x       x x    
1,4-dioxane x x   x     x  x   
éthanol x              
n-hexane x   x   x  x    x x 
isopropanol x  x        x    
méthyléthylcétone x  x       x x    
1-propanol x     x     x    
toluène x   x    x x  x  x  
 
Il apparaît à nouveau que tous les COV étudiés sont facilement inflammables. De plus, les 
vapeurs de la plupart d’entres-eux entraînent une somnolence ou des étourdissements. Enfin, 
ces produits sont généralement irritants pour la peau ou les muqueuses, d’autres sont même 
néfastes à la reproduction. Le 1,4-dioxane, l’éthanol, l’isopropanol et le toluène sont enfin 
suspectés d’être cancérogènes pour l’homme. Certaines précautions sont donc à prendre lors de 
la manipulation de tels produits.  
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Sécurité : 
Différents conseils de prudence sont donc à suivre concernant la bonne utilisation des COV. Ils 





Tableau A.4 : sécurité associée aux COV étudiés 
 S7 S9 S16 S24 S26 S29 S33 S39 S46 S61 S62 S24/25 S36/37 
acétate d'éthyle   x  x  x       
acétone  x x  x         
1,4-dioxane  x x      x    x 
éthanol x  x           
n-hexane  x x   x x   x x  x 
isopropanol x  x  x       x  
méthyléthylcétone  x x           
1-propanol x  x x x   x      
toluène           x  x 
 
Les produits étant inflammables, il faut ainsi les manipuler à l’écart de toute flamme. Il faut par 
ailleurs éviter tout contact avec la peau et les yeux, en portant une blouse et des lunettes de 
protection. Par ailleurs, afin d’éviter toute inhalation, le remplissage de la seringue s’effectue 
sous une hotte. La conservation des bouteilles se fait soit sous la hotte, soit dans une soute à 
solvants. Enfin, les déchets sont récupérés dans une bouteille prévue à cet effet, afin d’être 
traités pour être éliminés. 
- S7 : Conserver le récipient bien fermé 
- S9 : Conserver le récipient dans un endroit bien ventilé 
- S16 : Conserver à l'écart de toute flamme ou source d'étincelles - Ne pas fumer 
- S24 : Eviter le contact avec la peau 
- S26 : En cas de contact avec les yeux, laver immédiatement et abondamment 
avec de l'eau et consulter un spécialiste 
- S29 : Ne pas jeter les résidus à l'égout 
- S33 : Eviter l'accumulation des de charges électrostatiques 
- S39 : Porter un appareil de protection des yeux, du visage 
- S46 : En cas d'ingestion consulter immédiatement un médecin et lui montrer 
l'étiquette ou l'emballage 
- S61 : Eviter le rejet dans l'environnement. Consulter les instructions spéciales 
ou la fiche de données de sécurité 
- S62 : En cas d'ingestion ne pas faire vomir : consulter immédiatement un 
médecin et lui montrer l'étiquette ou l'emballage 
- S24/25 : Éviter le contact avec la peau et les yeux 
- S36/37 : Porter un vêtement de protection et des gants appropriés 
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Annexe 2 : Réglementation internationale et nationale sur les COV 
 
Cette liste non exhaustive des lois, décrets, normes et autres arrêtés relatifs aux pollutions 
atmosphériques concerne principalement les émissions de sources fixes ; elle concerne 
notamment la mise en place de moyens pour lutter contre les effets néfastes des COV.  
Une première partie est consacrée aux directives et protocoles qui concernent l’engagement de 
l’Europe et du Monde dans la lutte contre les pollutions atmosphériques, alors que la section 
suivante traite de la législation mise en place plus spécifiquement en France.  
Les sources bibliographiques utilisées sont les suivantes : [ADEME, 1999-a] [ADEME, 1999-b] 
[ADEME, 2002] [ADEME, 2004-a] [ADEME, 2004-b] [ADEME, 2004-c] [ADEME, 2004-d] 
[ADEME, 2004-e] [ADEME, 2004-f] [ADEME, 2004-g] [ADEME, 2005-a] [ADEME, 2005-b] 
[Elichegaray, 2006] [Le Cloirec, 2004] [Soltys, 1998]  
 
Au niveau européen et international : 
Divers protocoles ont été signés par les 21 pays membres suite à la convention de Genève de 
1979, qui reste à l’origine des actions internationales effectuées contre la pollution 
atmosphérique. Ils ont tous pour but de diminuer les émissions et les flux transfrontaliers de 
certains polluants particulièrement néfastes : oxydes de soufre et d’azote, ammoniac, COV et 
métaux lourds. Seule la réglementation relative aux COV est traitée ici.  
 
- Convention de Genève (Suisse) du 13 novembre 1979 : première entente internationale à 
reconnaître à la fois les problèmes environnementaux et de santé causés par le mouvement 
transfrontalier à longue distance des polluants atmosphériques et le besoin de solutions à 
l'échelle des continents. 
 
- Protocole COV signé à Genève (Suisse) le 18 novembre 1991 : relatif à la convention de 1979, il vise 
à combattre les émissions de COV et leurs flux transfrontaliers ; il concerne ainsi la lutte contre 
l’acidification, l’eutrophisation et les concentrations excessives en ozone troposphérique. Alors 
que 21 états signent ce protocole, la France accepte de réduire ses émissions de COV de 30 % 
entre 1988 et 1999 (sources biotiques exclues). 
 
- Directive 1999/13/CE du 11 mars 1999 : le conseil de l’Union Européenne décide de lutter contre 
la pollution transfrontalière à longue distance, contre la formation excessive d'ozone 
troposphérique notamment dans les grandes agglomérations en période estivale, et contre les 
effets indésirables des COV sur la santé. Pour cela, réduction des émissions de COV dues à 
l'utilisation de solvants organiques dans certaines activités et installations industrielles 
(environ 20 secteurs d'activité) : en France, projet d’une réduction de 57 % des émissions de 
COV provenant des sources fixes, entre 1997 et 2010, grâce à la mise en place de SME en tant 
qu’alternative aux VLE. 
 
- Protocole signé à Göteborg (Suède) le 30 novembre 1999 : relatif à la convention de Genève en 1979 
sur la pollution atmosphérique transfrontalière à longue distance, il concerne les différents 
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effets de la pollution. Ce protocole vise à réduire les surfaces acidifiées et entrophisées en 
Europe à l'horizon de l'an 2010 ainsi qu’à réduire le nombre de jours de dépassement des seuils 
de protection de la santé pour l'ozone. Pour cela, une politique de réduction des rejets d’ici 2010 
est adoptée (par rapport à l’année de référence 1990) : - 63 % pour le dioxyde de soufre, - 41 % 
pour les oxydes d’azote, - 40 % pour les COV, et  - 17 % en ce qui concerne l’ammoniac. 
 
- Directive 2001/81/CE du 23 octobre 2001 : le parlement et le conseil de l’Union Européenne 
fixent des plafonds d’émissions nationaux (« national emission ceilings », NEC) pour certains 
polluants atmosphériques (SO2, NH3, NOx et COV), dans le but de limiter les émissions de 
polluants acidifiants, eutrophisants et précurseurs de l’ozone troposphérique. Pour la France, 
les objectifs concernant les COV sont de 1050 kt en 2010, alors que 2451 kt sont émises en 1990. 
 
- Directive 2004/42/CE du 21 avril 2004 : relative à la réduction des émissions de COV dues à 
l’utilisation de solvants organiques dans certains vernis et peintures, et dans les produits de 
retouche de véhicules. Elle modifie la  directive 1999/13/CE. 
 
Au niveau national :  
La législation française sur la qualité de l’air correspond généralement à la transposition ou en 
renforcement des directives européennes concernant l’environnement. Elle relève 
principalement des valeurs limites et plafonds d’émissions à ne pas dépasser, ainsi que de la 
qualité des combustibles et des rejets à surveiller. 
L’élaboration et la mise en œuvre de la réglementation nationale concernent le ministère de 
l’Ecologie alors que l’application des textes est contrôlée par des préfets, qui sont appuyés par 
les services de l’Etat, la Direction Régionale de l'Environnement, de l’Aménagement et du 
Logement (DREAL) en particulier. 
La réglementation comporte non seulement les normes d’émissions (qui sont d’ailleurs de plus 
en plus sévères) mais aussi des prescriptions techniques qui permettent aux industriels de 
connaitre les meilleures technologies disponibles (MTD) ainsi que des mesures incitatives et 
fiscales. 
Enfin, une taxe générale sur les activités polluantes (TGAP) existe ; elle concerne seulement 
certains polluants (les oxydes d’azote et de soufre, les hydrocarbures non méthaniques et les 
solvants, ainsi que l’acide chlorhydrique) et applique le principe du « pollueur – payeur » pour 
certaines exploitations qui répondent à des critères de taille industrielle. 
 
- Loi n°76-663 du 19 juillet 1976 : relative aux installations classées pour la protection de 
l'environnement (ICPE), elle stipule que les installations ou activités pouvant entraîner un 
impact ou des nuisances sur l'environnement doivent, préalablement à leur mise en service, 





- Décret n°77-1133 du 21 septembre 1977 : mise en application de la loi n°76-663 relative aux 
ICPE. A l’heure actuelle, environ 500 000 installations françaises sont soumises à une simple 
déclaration alors que 65 000 requièrent une autorisation préfectorale pour pouvoir être en 
activité. 
 
- Norme AFNOR NF X 43-301 du 12 décembre 1991 : concerne la qualité de l'air et les émissions de 
sources fixes ; elle met en place un indice relatif aux COV en phase gazeuse exprimé en carbone 
organique total (COT) ainsi qu’une méthode de mesure des COV par ionisation de flamme. 
 
- Arrêté du 20 avril 1994 : relatif à la déclaration, la classification, l’emballage et l’étiquetage des 
substances, notamment des solvants. Cet arrêté sera ensuite modifié les 20 mai 1998, 8 octobre 
1999 et 9 novembre 2004. 
 
- Loi n°96-1236 du 30 décembre 1996 : Loi sur l’Air et l’Utilisation Rationnelle de l’Energie 
(LAURE) ; elle met en évidence le droit de respirer un air qui ne nuise pas à notre santé ainsi 
que le droit à l’information sur la qualité de l’air et de ses effets. L’introduction de substances 
nouvelles dans l’air ou du rejet de composés déjà émis par la nature définissent la pollution de 
l’air. Enfin, des planifications sont mises en place afin de prévenir de la pollution 
atmosphérique et de ses effets. Cette loi impose : 
- des plans régionaux de qualité de l’air 
- des plans de protection de l’atmosphère pour les villes de plus de 250 000 habitants 
(pour être et rester dans les valeurs limites) 
- des plans de déplacement urbain pour les villes de plus de 100 000 habitants : 
diminution du trafic automobile et développement des transports en commun 
- la surveillance de la qualité de l’air sur tout le territoire 
 
- Arrêté du 2 février 1998 : relatif aux prélèvements et consommations d'eau et émissions de 
toute nature des ICPE soumises à autorisation ; mise en place des valeurs limites : valeur limite 
d’émissions diffusées (VLEd), valeur limite d’émission canalisées (VLEc) et valeur limite 
globale. Rédaction d’une liste des composés organiques objets d’une réglementation en termes 
de concentration et flux massique d’émission à l’atmosphère, et les COV à risques doivent être, 
dans la mesure du possible, substitués par des substances présentant des risques moindres. 
Toutes ces contraintes sont applicables aux installations nouvelles dès leur entrée en service, et 
aux installations existantes au 30 octobre 2005, sauf exceptions ou dérogations. 
 
- Norme NF EN 13526 du 5 juillet 1999 : concerne les émissions de sources fixes, avec 
détermination de la concentration massique en COT à de fortes concentrations dans les 
effluents gazeux ; méthode du détecteur en continu par ionisation de flamme. L’indice relatif 
aux COV est maintenant exprimé en équivalent COT gazeux ; pour une valeur en COT 
comprise entre 0 et 20 mg/m3 alors obligation de mettre en place une technique d’incinération 
d'ordures ménagères ou de déchets dangereux. 
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- Arrêté du 29 mai 2000 : modification de l’arrêté du 2 février 1998 et transcription en droit 
français de la directive du 11 mars 1999.  Le schéma de maitrise des émissions (SME) est 
considéré comme étant une alternative au respect des VLE. 
 
- Décret du 1er février 2001 : les COV à risques doivent être, dans la mesure du possible, 
substitués par des substances présentant des risques moindres. 
 
- Arrêté n°2940 du 2 mai 2002 : modification de l’arrêté du 2 février 1998 concernant les SME et 
leur mise en application en tant qu’alternative au respect des VLE. 
 
- Norme NF EN 13649 du 5 août 2002 : concerne les émissions des sources fixes; détermination de 
la concentration massique en composés organiques gazeux individuels par la méthode qui 
utilise du charbon actif, et description des solvants. 
 
- Arrêté du 8 juillet 2003 : approbation du programme national de réduction des émissions de 
polluants atmosphériques (SOx, NOx, COV et NH3). 
 
- Circulaire du 23 décembre 2003 : le Ministère de l’écologie et du développement durable 
(MEDD) fixe des objectifs de réduction et de mise en place des SME, comprenant des modalités 
d’application et de calcul de l’émission cible à respecter (valeur limite globale = émission cible). 
 
- Plan National Santé Environnement de 2004 : mise en place de dispositions visant à diminuer 
l’exposition des populations à la pollution de l’air ambiant. 
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Annexe 3 : Choix d’une technique de traitement des COV – exemple d’approche  
 
Le schéma présenté ici indique les différentes possibilités de traitement d’un effluent contenant 
des COV, en fonction des différents critères de sélection : la concentration en COV, le nombre 






Annexe 4 : Energies de dissociation des différentes liaisons des COV étudiés 
 
Le Tableau A.5 indique, pour chaque liaison de tous les COV étudiés (indiquées en gris 
italique), leur enthalpie de réaction, notée fH°, ainsi que leur énergie de dissociation  
H0(R-X). Les lignes grisées correspondent aux énergies de dissociation des liaisons C-H les 
plus faibles pour chaque composé. Lorsqu’aucune valeur n’est indiquée, c’est qu’elle n’a pas 
été déterminée expérimentalement. [Luo, 2007] [CRC, 2010/2011] 
 
 
Tableau A.5 : énergies de dissociation des différentes liaisons des COV étudiés 
COV liaison R-X 
enthalpie de formation
f H°(R)
énergie de dissociation 
H0(R-X) 
nom M (g/mol) 
(g/mol) 
 type (kcal/mol) (kJ/mol) (kcal/mol) (kJ/mol) 
acétone 58,08 
CH3(C=O)CH3 C-H -8,1 ± 0,7 -33,9 ± 3 96,0 ± 2,2 401,7 ± 9,2 
CH3(C=O)CH3 C-C - - - 351,9 ± 2,1 
acétate d'éthyle 88,12 
CH3(C=O)OCH2CH3 C-O - - 91,7 ± 3 383,7 ± 12,6 
CH3(C=O)OCH2CH3 C-O - - 100,5 ± 3 420,5 ± 12,6 
 
 CH3(C=O)OCH2CH3 C-H - - - 401,7 
 CH3(C=O)OCH2CH3 C-H     
  CH3(C=O)OCH2CH3 C-H     
  CH3(C=O)OCH2CH3 C-C     
  CH3(C=O)OCH2CH3 C-C     
1,4-dioxane 88,12 
C4H8O2 C-H -31,5 ± 3 -131,8 ± 12,6 96 401,7 
C4H8O2 C-C     
  C4H8O2 C-O     
éthanol 46,07 
CH3CH2OH C-H -13,3 ± 0,8 -55,6 ± 3,5 95,9 ± 1 401,2 ± 4,2 
CH3CH2OH C-H -7,5 ± 1,7 -31 ± 7 100,8 ± 2 421,7 ± 8 
  CH3CH2OH O-H -3,3 ± 1,0 -13,6 ± 4,0 105,4 ±1,4 441,0 ±5,9 
  CH3CH2OH C-C - - - 364,8 ± 4,2 
  CH3CH2OH C-O - - 93,5 ± 0,7 391,2 ± 2,9 
n-hexane 86,17 
CH3CH2CH2CH2CH2CH3 C-H 8 33,5 99,0 414,2 
CH3CH2CH2CH2CH2CH3 C-H 7 29,3 98,0 410,0 
  CH3CH2CH2CH2CH2CH3 C-H - - 99,1 414,5 
  CH3CH2CH2CH2CH2CH3 C-C - - 88,1 ± 1,5 368,4 ± 6,3 
  CH3CH2CH2CH2CH2CH3 C-C - - 86,9 ± 0,8 363,6 ± 3,3 
  CH3CH2CH2CH2CH2CH3 C-C - - 87,5 ± 0,8 366,1 ± 3,3 
méthyléthylcétone 72,10 
CH3(C=O)CH2CH3 C-H - - 96,5 403,8 
CH3(C=O)CH2CH3 C-H -16,8 ± 1,7 -70,3 ± 7,1 92,3 ± 1,7 386,2 ± 7,1 
  CH3(C=O)CH2CH3 C-H     
  CH3(C=O)CH2CH3 C-C - - 84,6 ± 0,8 354,1 ± 3,5 
  CH3(C=O)CH2CH3 C-C - - 83,0 ± 0,7 347,3 ± 2,9 
  CH3(C=O)CH2CH3 C-C - - 86,5 ± 3 361,9 ± 12,6 
1-propanol 60,10 
CH3CH2CH2OH C-H -19,4 ± 1 -81 ± 8 95,5 399,5 
CH3CH2CH2OH C-H -18,8 ± 2 -78,7 ± 8,4 94,3 ± 2 394,6 ± 8,4 
  CH3CH2CH2OH C-H -16,0 ± 2 -66,9 ± 8,4 97,1 ± 2 406,3 ± 8,4 
  CH3CH2CH2OH C-C     
  CH3CH2CH2OH C-C - - 85,3 ± 1,2 356,9 ± 5,0 
  CH3CH2CH2OH C-O - - 93,7 ± 0,7 392,0 ± 2,9 
  CH3CH2CH2OH O-H -7,2 ± 2 -30,1 ± 8,4 103,5 ± 0,5 443 ± 2 
isopropanol 60,10 
CH3CH(OH)CH3 C-H -23,0 -96,4 94,8 396,5 
CH3CH(OH)CH3 C-H -23,0 ± 1 -96,2 ± 4,2 94,3 ± 2 394,6 ± 8,4 
  CH3CH(OH)CH3 C-C - - 87,9 ± 1,2 367,8 ± 5,0 
  CH3CH(OH)CH3 C-O - - 95,1 ± 1 397,9 ± 4,2 
  CH3CH(OH)CH3 O-H -11,6 ± 0,8 -48,5 ± 3,3 105,7 ± 0,7 442,3 ± 2,8 
toluène 92,14 C6H5-CH3 C-H 49,7 ± 0,4 208,0 ± 1,7 
89,7 ± 1,2 
(gaz) 
375,5 ± 5,0 
(gaz) 90,9 ± 1,2 
(solide) 
380,5 ± 5,1 
(solide)   C6H5-CH3 C-C - - 102,0 ± 1,0 426,8 ± 4,2 
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Annexe 6 : Préparation d’un mélange binaire 
 
Afin d’étudier l’oxydation d’un mélange binaire, une solution est préparée de manière à 
injecter la quantité requise de chacun des deux constituants avec seule seringue. Les données 
initiales sont les concentrations désirées des deux composants, ainsi que le débit d’air ; le débit 
du mélange de COV, correspondant à celui du pousse-seringue, est déterminé par le calcul 
présenté ici, de même que les quantités de COV à mélanger pour en remplir la seringue. 
Soient deux COV en mélange dans l’air : 
 
C1 = Qv1gaz / (Qv1gaz + Qv2gaz + Qvair)     et     C2 = Qv2gaz / (Qv1gaz + Qv2gaz + Qvair) 
d’où     Qv1gaz = [C1 / (1 - C1)] (Qv2gaz + Qvair)     et     Qv2gaz = [C2 / (1 - C2)] (Qv1gaz + Qvair) 
 
avec C1 et C2 : concentration volumique des composants 1 et 2 (ppm) 
 Qv1gaz et Qv2gaz : débit volumique des composant 1 et 2 en phase gazeuse (L/min) 
 Qvair : débit volumique de l’air synthétique (NL/min) 
 
En remplaçant Qv2gaz dans l’expression de Qv1gaz, et inversement, on obtient finalement : 
 
Qv1gaz = (C1 .Qvair) / [(1 - C1) (1 - C2) - C1 .C2]     et     Qv2gaz = (C2 .Qvair) / [(1 - C1) (1 - C2) - C1 .C2] 
or     Qn1 = Qv1gaz / Vm     et     Qn2 = Qv2gaz / Vm     avec     Qngaz = Qnliq 
et d’autre part     Qm1liq = Qn1 .M1     et     Qm2liq = Qn2 .M2 
d’où     Qv1liq = Qm1liq / ρ1     et     Qv2liq = Qm2liq / ρ2 
 
avec Qm1liq et Qm2liq : débit massique des composant 1 et 2 en phase liquide (g/min) 
Qn1 et Qn2 : débit molaire des composants 1 et 2 (mol/min) 
Qv1liq et Qv2liq : débit volumique des composés 1 et 2 en phase liquide (L/min) 
Vm : volume molaire (22,4 L/mol à 0°C et 1,013 bar) 
 M1 et M2 : masse molaire des composants 1 et 2 (g/mol) 
 ρ1 et ρ2 : masse volumique des composés 1 et 2 (g/L) 
 
Le débit volumique total des deux composés (Qvtotalliq) correspond alors à celui du pousse-
seringue. C’est pourquoi il est exprimé en mL/h : 
 
Qvtotalliq = (Qv1liq + Qv2liq) (60 / 10-3) 
 
Par ailleurs, le rapport des débits volumiques correspond au rapport des volumes des 
composés : 
Qv1liq / Qv2liq = V1liq / V2liq 
 
Pour préparer l’échantillon, le volume du premier composé (V1liq) est alors imposé, et le volume 
du second (V2liq) en est ainsi déduit. Il faut veiller à préparer un volume de mélange suffisant 
de manière à pouvoir en injecter durant tout un essai. 
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Annexe 7 : Mode opératoire pour le fonctionnement de l’installation expérimentale 
 
La mise en route du pilote s’effectue selon le mode opératoire décrit ci-dessous. En semaine, le 
chromatographe est mis en veille entre deux essais, afin de limiter les variations thermiques, 
alors que le reste l’installation est éteint. L’arrêt complet de l’installation est effectué avant 
chaque week-end, pour limiter la consommation de gaz.  
 
Mise en route : 
La première étape consiste à ouvrir les bouteilles d’air synthétique et d’hélium, en vérifiant la 
pression y régnant ; la vanne de l’air comprimé est également ouverte. Les différentes pressions 
sont indiquées sur le schéma de procédé de l’Annexe 5. L’ordinateur et le logiciel permettant 
l’acquisition des données chromatographiques sont ensuite mis en route, puis le 
chromatographe l’est à son tour. Le débitmètre permettant la régulation de l’air synthétique est 
alors allumé, ainsi que les systèmes de chauffage de l’évaporateur et du microréacteur. Des 
afficheurs permettent d’indiquer les consignes désirées pour le débit et les températures. Une 
méthode expérimentale est alors chargée sur le logiciel StarWorkStation (version 5), pour que le 
chromatographe se mette en conditions d’analyse ; les méthodes utilisées sont décrites dans 
l’Annexe 8. Le débit d’air synthétique passant dans la boucle d’injection du microréacteur est 
alors vérifié à l’aide d’un débitmètre portatif (Digital Flow Check - Alltech - modèle 4700). Si 
besoin, les vannes permettant la fuite de l’effluent vers la hotte aspirante sont réglées de 
manière à obtenir le bon débit dans le chromatographe (30 Ncm3/min, à 25°C et 1 atm). Une fois 
les températures de l’évaporateur et du microréacteur stabilisées, la bouteille d’hydrogène est 
ouverte, ainsi que la vanne de sécurité située sur la canalisation, et le détecteur à ionisation de 
flamme, présent dans le chromatographe, est alors allumé. Par ailleurs, la seringue est remplie 
de COV avant d’être placée sur le pousse-seringue et connectée à l’installation. Le pousse-
seringue est allumé, et une injection de 0,2 mL de COV est effectuée afin de remplir le capillaire 
jusqu’à l’évaporateur. Le débit du COV est ensuite réglé sur le pousse-seringue pour obtenir la 
concentration voulue en COV dans l’effluent, concentration qui est ainsi directement relative 
au débit d’air synthétique. Après une dizaine de minutes, le pilote est considéré comme 
équilibré, et l’acquisition de chromatogrammes alors réalisable. 
 
Mise en veille : 
A la fin d’une journée d’essai, l’installation est mise en veille. Le pousse-seringue est tout 
d’abord arrêté, de même que les systèmes de chauffage de l’évaporateur et du microréacteur. 
La bouteille d’hydrogène est alors fermée, ainsi que la vanne de sécurité y étant associée. La 
vanne d’air comprimé est également fermée. Le passage d’air synthétique est maintenu 
pendant environ une heure, le temps que la température du microréacteur diminue, et 
entrainant éventuellement les derniers produits désorbés ; le débitmètre est ensuite éteint et la 
bouteille de gaz fermée. Une méthode de mise en veille est alors chargée sur le logiciel associé 
au chromatographe. La bouteille d’hélium reste ouverte, car un léger balayage est maintenu 
dans la colonne capillaire. Enfin, selon l’essai prévu le lendemain, le COV est soit maintenu 
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dans la seringue s’il en reste suffisamment, soit retiré de manière à ce qu’aucune trace du COV 
utilisé ne reste présente dans l’installation. 
 
Mise à l’arrêt : 
La mise à l’arrêt commence de la même manière que la mise en veille : arrêt du pousse-
seringue et des systèmes de chauffage, puis fermeture de la bouteille d’hydrogène et de sa 
vanne de sécurité. Les composants du chromatographe sont ensuite éteints : les deux 
détecteurs, le four de l’injecteur et celui où sont situées les colonnes. L’arrêt général du 
chromatographe s’effectue lorsque la température du détecteur à ionisation de flamme est 
inférieure à 100°C. Le débitmètre électronique servant à réguler l’air synthétique est alors 
éteint. Les bouteilles d’air synthétique et d’hélium sont ensuite fermées, de même que la vanne 
de l’air comprimé. 
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Annexe 8 : Paramètres de fonctionnement du chromatographe 
 
Trois méthodes chromatographiques sont utilisées lors de cette étude : l’effluent est tout 
d’abord analysé à l’entrée du microréacteur, puis à sa sortie. L’appareil est ensuite mis en veille 
jusqu’à l’essai suivant. Les paramètres analytiques utilisés pour l’analyse de la sortie du 
microréacteur présentant le plus d’intérêt, ils sont présentés en premier. 
 
Analyse de la sortie du microréacteur : 
- échantillonnage : le four où sont situées les vannes d’injection est chauffé à 150°C. La vanne n°1 
(Figure 3.23) permet d’envoyer l’échantillon dans la colonne capillaire, sur la ligne FID. Les 
autres vannes sont relatives à la ligne TCD : la vanne n°2 (Figure 3.23) permet d’injecter 
l’échantillon dans la première colonne garnie, alors que la vanne n°3 (Figure 3.23) permet de 
faire passer la sortie des deux colonnes garnies dans le tamis moléculaire (tamis en série) ou 
d’isoler le tamis (by-pass). La vanne n°4 (Figure 3.23) est relative au système de backflush, 
ouverte pour que de l’hélium soit injecté à contre-courant dans la première colonne garnie. Le 
Tableau A.6 indique le programme d’ouverture et de fermeture des vannes lors d’une analyse. 
 
Tableau A.6 : programmation des vannes du chromatographe  
pour la méthode d’analyse de la sortie du microréacteur 
temps (min) vanne n°1 vanne n°2 vanne n°3 vanne n°4 
initial balayage balayage en série fermée 
0,00 injection injection en série fermée 
1,50 injection injection by-pass ouverte 
2,50 injection injection en série ouverte 
8,00 balayage balayage en série fermée 
 
- injecteur : le four contenant l’injecteur (type 1177) de la ligne FID est chauffé à 200°C. Cet 
injecteur permet également d’injecter un liquide dans la colonne capillaire à travers un septum. 
Un « split ratio » égal à 50 est appliqué, cela correspond à une dilution de l’échantillon : alors 
qu’une partie de l’échantillon est injecté dans la colonne, le reste est évacué. 
 
- pression et débit : la pression est régulée dans la ligne contenant l’injecteur et le capillaire, pour 
y maintenir un débit constant de 3,6 mL/min. Dans la seconde ligne, la régulation se fait sur la 
pression, maintenue à 20 PSI (soit 1,37 bar) lorsqu’il n’y a pas de backflush ; un débit total de 
60 mL/min est indiqué, correspondant au débit dans la colonne additionné d’une réserve 
tampon nécessaire au régulateur. Une troisième régulation est effectuée sur la pression régnant 
entre les deux colonnes remplies, dont la consigne est de 15 PSI (soit 1,03 bar), dans le but de 
maintenir une pression constante dans la seconde colonne en cas de backflush. 
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- four contenant les colonnes : la température du four est tout d’abord maintenue à 40°C pendant 
6 minutes, puis est augmentée jusqu’à 120°C en appliquant une rampe de 40°C par minute, 
pour faciliter l’évacuation des éventuelles dernières molécules présentes dans les colonnes.  
 
- détecteurs : le four contenant le FID est maintenu à 280°C pour éviter la condensation. Le débit 
d’hydrogène est de 35 mL/min et celui d’air est de 350 mL/min, pour avoir un rapport de 10 
entre les deux débits et ainsi obtenir une flamme bien oxydante ; un débit d’hélium parallèle au 
détecteur (make-up) permet d’entrainer le flux vers les électrodes sans dispersion, il est fixé à 
30 mL/min. La sensibilité du détecteur (range) est réglée à 12, et un autozéro est effectué à 
chaque changement de vanne pour maintenir le signal à 0 mV et ainsi diminuer au maximum 
le bruit de fond. 
Le four contenant le TCD est maintenu à 200°C pour éviter la condensation, alors que les 
filaments sont à 50°C au-dessus de la température du four, avec une température limite de 
300°C. Le gaz de référence est de l’hélium, également utilisé pour le « make-up » dont le débit 
est fixé à 5 mL/min ; le rapport du débit de référence sur le « make-up » est de 30 mL/min. Un 
autozéro est également effectué à chaque changement de vanne, et la sensibilité du détecteur 
(range) est à 0,05 pour avoir une bonne efficacité. 
 
Analyse de l’entrée du microréacteur : 
Les conditions de la méthode relative à l’analyse d’entrée sont quasiment identiques à celles de 
la méthode d’analyse de la sortie. La ligne TCD n’est cependant pas utilisée, l’électronique du 
détecteur est ainsi éteinte. La température du four contenant les colonnes est maintenue à 40°C 
pendant toute la durée de l’analyse. La programmation des différentes vannes est indiquée 
dans le Tableau A.7, douze injections successives étant effectuées dans la colonne capillaire. 
 
Tableau A.7 : programmation des vannes du chromatographe  
pour la méthode d’analyse de l’entrée du microréacteur 
temps (min) vanne n°1 vanne n°2 vanne n°3 vanne n°4 
initial balayage balayage by-pass fermée 
0,00 injection balayage by-pass fermée 
0,10 balayage balayage by-pass fermée 
0,50 injection balayage by-pass fermée 
0,60 balayage balayage by-pass fermée 
1,00 injection balayage by-pass fermée 
1,10 balayage balayage by-pass fermée 
1,50 injection balayage by-pass fermée 
1,60 balayage balayage by-pass fermée 
2,00 injection balayage by-pass fermée 
< < < < < 
5,50 balayage balayage by-pass fermée 
5,60 injection balayage by-pass fermée 
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Mise en veille : 
Enfin, la méthode de veille est utilisée lorsque le chromatographe n’est pas utilisé en semaine, 
entre deux jours de manipulation. Il est totalement éteint pour le week-end, afin de limiter la 
consommation d’hélium. La programmation des vannes correspond à la première ligne de celle 
utilisée pour la méthode d’analyse de l’entrée du microréacteur. Le « split ratio » de l’injecteur 
est diminué de 50 à 10. La température du four où sont situées les colonnes est diminuée de 
5°C, passant alors à 35°C. La température du FID est programmée à 50°C et l’électronique est 
éteinte ; le débit du « make-up » est de 25 mL/min, celui de l’hydrogène est coupé de même que 
celui de l’air synthétique. Concernant le TCD, les températures sont maintenues, bien que 
l’électronique soit éteinte ; le débit dans la ligne TCD est maintenu constant à 1,0 mL/min. Cette 
méthode permet ainsi de maintenir une certaine température dans les différents fours, tout en 




Annexe 9 : Comparaison des taux de conversion obtenus avec et sans catalyseur,  
et répétabilité des taux de conversion de tous les COV testés 
 
Les graphiques présentés ici exposent les différences de taux de conversion obtenues pour 
l’oxydation des COV testés, avec et sans catalyseur, ce second cas correspondant à de 
l’oxydation thermique au sein du microréacteur.  
Le Tableau A.8 indique, pour chaque COV testé, le nombre d’essais effectués dans des 
conditions similaires (2500 ppm - 0,5 NL/min). Les nuages de points nommés « avec Pt » sur les 
graphiques représentent l’ensemble des résultats des différents essais. Il apparait alors que la 
répétabilité des résultats est acceptable pour tous les COV. 
 
Tableau A.8 : nombre d’essais effectués pour chaque COV étudié 
COV nombre d’essais 












































Cas du toluène : 
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Annexe 10 : Courbes des différents rendements pour tous les COV,  
à l’issue des oxydations thermique et catalytique 
 
Alors que la courbe X = f(T) représente le taux de conversion du COV (%), la courbe Y = f(T) est 
relative au rendement opératoire global  (%), et la courbe Z = f(T) concerne enfin le rendement 
relatif global (sélectivité en CO2). La détermination de ces différents types de rendements est 
expliquée dans la partie I.1.c du chapitre 4. 
 
Cas de l’acétate d’éthyle : 
Oxydation catalytique Oxydation thermique 
      
 
Cas de l’acétone : 
Oxydation catalytique Oxydation thermique 
      
 
Cas du 1,4-dioxane : 
Oxydation catalytique Oxydation thermique 
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Cas de l’éthanol : 
 
Oxydation catalytique Oxydation thermique 
      
 
 
Cas du n-hexane : 
 
Oxydation catalytique Oxydation thermique 
      
 
 
Cas de l’isopropanol : 
 
Oxydation catalytique Oxydation thermique 





Cas de la méthyléthylcétone : 
 
Oxydation catalytique Oxydation thermique 
      
 
 
Cas du 1-propanol : 
 
Oxydation catalytique Oxydation thermique 
      
 
 
Cas du toluène : 
 
Oxydation catalytique Oxydation thermique 
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Annexe 11 : Résultats des analyses de spectroscopie de masse 
 
Les résultats présentés dans cette annexe concernent des analyses de spectroscopie de masse 
(effectuées au Laboratoire de Génie Chimique), l’appareil étant couplé à un chromatographe en 
phase gazeuse (GC-MS).  Les temps de rétention ne correspondent pas à ceux utilisés dans le 
reste de l’étude, car la colonne chromatographique n’est pas la même que sur le pilote. Les 
conditions opératoires du microréacteur sont les suivantes : 2500 ppm - 507°C - 0,5 NL/min. 
Le chromatogramme obtenu après l’analyse du 1,4-dioxane à la sortie du microréacteur est 
présenté sur la Figure A.2. Le premier pic (temps de rétention tr = 1,2 minute) correspond à 
l’oxygène et le dernier (tr = 3,0 minute) au 1,4-dioxane. Le spectre de masse du 1,4-dioxane est 
montré sur la Figure A.3. Deux autres pics sont visibles sur le spectre de la Figure A.2 : l’un à  
tr = 1,37 minute et l’autre à tr = 2,72 minutes.  Leurs spectres de masse respectifs sont présentés 
sur la Figure A.4 et la Figure A.5. Les pics du 1,4-dioxane et de l’oxygène ne sont pas montrés 
dans leur intégralité sur la Figure A.2, car les pics des produits étudiés (tr = 1,37 et 




Figure A.2 : chromatogramme de l’effluent à la sortie du microréacteur  















Figure A.5 : spectre de masse du pic ayant un temps de rétention de 2,72 minutes 
 
Grâce à une bibliothèque de spectres, une liste de composés a été proposée pour la 
caractérisation de chacun de ces deux produits. Après avoir trié les propositions, celui sortant à 
tr = 1,27 minute serait probablement de l’acétaldéhyde, alors que le second serait soit du  
2,3-dihydro-1,4-dioxane ou du 1,3-dioxol-2-one (plus probable selon les analyses). Les formules 
des composés sont indiquées ci-dessous. 
 
Les composés n’ont pas pu être directement reliés aux temps de rétention obtenus sur le pilote. 
Cependant, au vu de la faible valeur correspondant à l’acétaldéhyde (tr = 1,27 minute) et en 
comparant les résultats du Tableau 1.12 et l’Annexe 12, l’acétaldéhyde correspondrait au 
composé ayant un temps de rétention de 1,09 minute sur le chromatographe du pilote. 
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Annexe 12 : Tableau récapitulatif des sous-produits analysés lors de l’oxydation des COV 
 
Le Tableau A.9 indique par « x » les composés principaux (considérés sur les graphiques de la 
partie I.2 du chapitre 4), et par « (x) » d’autres composés qui ont été détectés en de plus faibles 
proportions. La liste prend en compte les composés présentés sur les graphiques, c’est 
pourquoi la somme des produits indiqués ne correspond pas toujours au nombre total de 
produits analysés (en considérant les aires de pic supérieures à 10 uA).  
Il apparait globalement que les sous-produits sont identiques pour un même COV, oxydé de 
manière thermique ou catalytique. La plupart des sous-produits ont des temps de rétention 




Tableau A.9 : composés détectés par le chromatographe lors de l’oxydation des COV étudiés 









































1-propanol isopropanol toluène 
1,07 
catalytique  (x) (x) x (x) (x) (x) (x) (x) 
thermique (x) (x)   (x) (x) (x)   
1,09 
catalytique  x x x (x) (x) (x)   
thermique x x x x (x) (x) (x) (x)  
1,16 
catalytique  (x)   (x) (x) x x  
thermique  (x)   (x) (x) x x  
1,30 
catalytique  x x x (x) x (x) x  
thermique x x x x (x) x (x) x  
1,48 
catalytique          
thermique x         
1,55 
catalytique  x  (x) (x)  (x)   
thermique  x  (x) (x)  (x)   
1,74 
catalytique     (x) x x (x)  
thermique x (x)  (x) (x) x x (x)  
1,79 
catalytique  (x) (x)  (x) (x) x x  
thermique     (x)  x x  
1,88 
catalytique   x (x)      
thermique   x x      
2,72 
catalytique x x  x  x  (x)  
thermique x x    x  (x)  
2,85 
catalytique     (x) x    
thermique x    (x) x    
4,71 
catalytique   (x)  (x)    x 
thermique   x  (x)     
4,79 
catalytique       x   
thermique          
9,24 
catalytique          
thermique         x 
9,57 
catalytique          
thermique         x 
10,02 
catalytique         x 
thermique         (x) 
11,78 
catalytique   x      x 
thermique         (x) 
nombre total  
de produits 
détectés 
catalytique 1 9 10 13 29 13 13 12 5 
thermique 7 11 12 6 55 11 16 7 7 
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Annexe 13 : Influence d’un mélange complexe sur l’oxydation d’un composé 
 
Pour chaque COV étudié, les courbes obtenues pour les COV seuls (dits « purs ») sont 
représentées (2500 ppm) ainsi que les taux de conversion obtenues à l’issue de l’oxydation 
catalytique du mélange complexe. L’acétone n’est pas représentée puisqu’étant formée par 
l’oxydation de COV contenus dans le mélange, la courbe n’est pas représentative du COV 
initialement présent à l’entrée du microréacteur. Il faut par ailleurs noter que la concentration 
du COV dans le mélange est différente de celle étudiée lorsque le COV est oxydé seul. 
 
 


































Cas des deux autres composés ayant des temps de rétention de 5,81 et 6,84 minutes : ces 
composés n’étant pas identifiés, ils n’ont pas pu être comparés à leurs taux de conversion 
obtenus dans le cas de l’oxydation catalytique des composés seuls (aires initiales : 27387 et 
21939 uA - 0,5 NL/min), avec tr = temps de rétention (min). Il apparait que leurs conversions 




Annexe 14 : Données enregistrées pendant l’essai de longue durée 
 
Pendant l’essai de longue durée (100h), un enregistreur a permis de relever régulièrement les 
valeurs des différents paramètres du pilote. Les graphiques présentés ici affichent un point 
toutes les dix minutes, et les étoiles correspondent aux temps où les analyses ont été faites de 
nuit. De l’acétate d’éthyle est utilisé pour cet essai, avec une concentration initiale de 2500 ppm. 
Les consignes des paramètres opératoires sont les suivantes : 
- débit d’air : 0,25 NL/min 
- température de l’évaporateur : 200°C 
- température du microréacteur : 450°C. 
 
Données concernant les températures du microréacteur et de l’effluent à sa sortie : les 
températures fluctuent en fonction du temps, entre 443°C et 445°C pour le microréacteur et 
entre 447°C et 449°C pour l’effluent (système de régulation). La différence de température entre 
le microréacteur et l’effluent est certainement due à l’exothermicité de la réaction d’oxydation. 
Les variations sont identiques pour les deux courbes, celles de la température du microréacteur 
se répercutant sur celles de l’effluent.  Les deux températures tendent à augmenter pendant 
l’essai. 
 
      
 
 
Données concernant la température de l’évaporateur : il apparait que la température de 





Données concernant le débit d’air et la perte de charge dans le microréacteur : alors que le débit 
d’air a d’abord une valeur constante de 0,25 NL/min pendant les deux premiers jours de l’essai, 
elle passe ensuite plutôt à 0,26 NL /min (le débitmètre ne permet pas d’avoir une précision plus 
importante). Cette variation se répercute sur la perte de charge au sein du microréacteur, qui 
commence avec une valeur de 19,2 mbar pour passer à 19,8 mbar. 
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Annexe 15 : Influence du catalyseur sur les pertes de charges 
 
Les graphiques présentés ici montrent les écarts obtenus pour les pertes de charge dans le 
microréacteur en fonction de la température, pour le microréacteur d’étude et celui ne 
contenant pas de catalyseur. 
Les courbes obtenues pour le 1-propanol et la méthyléthylcétone dans le microréacteur sans 
platine sont représentées, bien qu’elles soient supposées être faussées par la présence de résine 
qui obstruerait certains canaux, étant les premiers COV testés sur le microréacteur thermique. 
 
 

































Cas du toluène (2500 ppm - 0,5 NL/min) : 
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Annexe 16 : Pertes de charge théoriques dans le châssis du microréacteur 
 
 








Cas de la géométrie 200 x 500 µm : 
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Annexe 17 : Valeurs théoriques relatives aux écoulements  
pour les différentes géométries de microcanaux 
 
Les valeurs indiquées dans le Tableau A.10 correspondent aux grandeurs listées ci-dessous, 
elles sont obtenues selon la méthode présentée dans la partie III.3.c du chapitre 4. Elles 
correspondent aux valeurs théoriques relatives aux écoulements dans les différentes 
géométries de microcanaux. 
  
- Q air : débit d’air normalisé dans le microréacteur 
 - T : température de l’effluent 
 - Q canal : débit d’air réel dans un microcanal 
 - v : vitesse de l’air dans un microcanal 
 - Re : nombre de Reynolds
- P : perte de charge dans le microcanal 




Tableau A.10 : valeurs théoriques relatives aux écoulements dans les différentes géométries de microcanaux 
  50 x 100 µm 100 x 200 µm 200 x 500 µm 
Q air T Q canal v Re ∆P Q canal v Re ∆P Q canal v Re ∆P 
(NL/min) (°C) (m3/s) (m/s) (-) (mbar) (m3/s) (m/s) (-) (mbar) (m3/s) (m/s) (-) (mbar) 
0,3 
50 4,08E-09 0,817 3,119 33,127 6,89E-09 0,345 2,632 3,494 1,76E-08 0,176 2,887 0,410 
100 4,72E-09 0,943 2,792 42,739 7,96E-09 0,398 2,355 4,508 2,04E-08 0,204 2,584 0,529 
 150 5,35E-09 1,070 2,538 53,317 9,03E-09 0,451 2,141 5,623 2,31E-08 0,231 2,349 0,660 
 200 5,98E-09 1,196 2,335 64,793 1,01E-08 0,505 1,970 6,834 2,58E-08 0,258 2,161 0,802 
 250 6,61E-09 1,323 2,170 77,100 1,12E-08 0,558 1,831 8,132 2,86E-08 0,286 2,008 0,954 
 300 7,25E-09 1,449 2,032 90,177 1,22E-08 0,611 1,715 9,511 3,13E-08 0,313 1,881 1,116 
 350 7,88E-09 1,575 1,916 103,971 1,33E-08 0,665 1,617 10,966 3,40E-08 0,340 1,774 1,287 
 400 8,51E-09 1,702 1,817 118,431 1,44E-08 0,718 1,533 12,491 3,68E-08 0,368 1,682 1,466 
 450 9,14E-09 1,828 1,732 133,513 1,54E-08 0,771 1,461 14,081 3,95E-08 0,395 1,603 1,653 
 500 9,77E-09 1,955 1,657 149,178 1,65E-08 0,825 1,398 15,734 4,22E-08 0,422 1,534 1,846 
0,5 
50 8,66E-09 1,732 6,613 70,240 1,46E-08 0,731 5,580 7,408 3,74E-08 0,374 6,122 0,869 
100 1,00E-08 2,000 5,919 90,618 1,69E-08 0,844 4,994 9,557 4,32E-08 0,432 5,479 1,122 
 150 1,13E-08 2,268 5,380 113,049 1,91E-08 0,957 4,540 11,923 4,90E-08 0,490 4,981 1,399 
 200 1,27E-08 2,536 4,951 137,380 2,14E-08 1,070 4,177 14,489 5,48E-08 0,548 4,583 1,700 
 250 1,40E-08 2,804 4,600 163,474 2,37E-08 1,183 3,881 17,241 6,06E-08 0,606 4,258 2,023 
 300 1,54E-08 3,072 4,309 191,203 2,59E-08 1,296 3,636 20,166 6,64E-08 0,664 3,989 2,367 
 350 1,67E-08 3,340 4,063 220,450 2,82E-08 1,409 3,428 23,251 7,22E-08 0,722 3,761 2,729 
 400 1,80E-08 3,608 3,853 251,110 3,04E-08 1,522 3,251 26,484 7,79E-08 0,779 3,567 3,108 
 450 1,94E-08 3,877 3,672 283,087 3,27E-08 1,635 3,098 29,857 8,37E-08 0,837 3,399 3,504 
 500 2,07E-08 4,145 3,514 316,301 3,50E-08 1,748 2,965 33,360 8,95E-08 0,895 3,253 3,915 
1,0 
50 1,55E-08 3,103 11,846 125,822 2,62E-08 1,309 9,995 13,270 6,70E-08 0,670 10,966 1,557 
100 1,79E-08 3,583 10,603 162,327 3,02E-08 1,512 8,946 17,120 7,74E-08 0,774 9,815 2,009 
 150 2,03E-08 4,063 9,638 202,506 3,43E-08 1,714 8,132 21,358 8,78E-08 0,878 8,922 2,507 
 200 2,27E-08 4,543 8,868 246,092 3,83E-08 1,917 7,483 25,955 9,81E-08 0,981 8,209 3,046 
 250 2,51E-08 5,024 8,240 292,835 4,24E-08 2,119 6,953 30,885 1,09E-07 1,085 7,628 3,625 
 300 2,75E-08 5,504 7,718 342,506 4,64E-08 2,322 6,512 36,124 1,19E-07 1,189 7,145 4,239 
 350 2,99E-08 5,984 7,278 394,897 5,05E-08 2,524 6,141 41,649 1,29E-07 1,293 6,738 4,888 
 400 3,23E-08 6,464 6,903 449,818 5,45E-08 2,727 5,824 47,442 1,40E-07 1,396 6,390 5,568 
 450 3,47E-08 6,944 6,578 507,101 5,86E-08 2,930 5,550 53,483 1,50E-07 1,500 6,089 6,277 
 500 3,71E-08 7,424 6,294 566,597 6,26E-08 3,132 5,310 59,758 1,60E-07 1,604 5,826 7,013 
2,0 
50 3,08E-08 6,153 23,490 249,497 5,19E-08 2,596 19,820 26,314 1,33E-07 1,329 21,745 3,088 
100 3,55E-08 7,105 21,025 321,884 6,00E-08 2,998 17,740 33,949 1,53E-07 1,535 19,463 3,984 
 150 4,03E-08 8,057 19,112 401,558 6,80E-08 3,399 16,125 42,352 1,74E-07 1,740 17,692 4,970 
 200 4,50E-08 9,009 17,585 487,985 7,60E-08 3,801 14,837 51,467 1,95E-07 1,946 16,279 6,040 
 250 4,98E-08 9,961 16,340 580,673 8,40E-08 4,202 13,787 61,243 2,15E-07 2,152 15,126 7,187 
 300 5,46E-08 10,914 15,305 679,169 9,21E-08 4,604 12,914 71,631 2,36E-07 2,357 14,168 8,406 
 350 5,93E-08 11,866 14,433 783,056 1,00E-07 5,006 12,178 82,588 2,56E-07 2,563 13,361 9,692 
 400 6,41E-08 12,818 13,687 891,961 1,08E-07 5,407 11,549 94,074 2,77E-07 2,769 12,670 11,040 
 450 6,88E-08 13,770 13,043 1005,550 1,16E-07 5,809 11,005 106,054 2,97E-07 2,974 12,074 12,446 
 500 7,36E-08 14,722 12,480 1123,526 1,24E-07 6,211 10,530 118,497 3,18E-07 3,180 11,553 13,907 
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Annexe 18 : Pertes de charge théoriques dans les microcanaux 
 
 








Cas de la géométrie 200 x 500 µm : 
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Annexe 19 : Pertes de charge théoriques totales 
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